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Parte I 


E1 Proceso de Bioseparacion 



Capitulo 1 
Introduccion 


E1 cultivo de celulas con el objeto de obtener productos utiles, es una 
actividad que ha realizado el hombre pr^ticamente durante toda su 
historia. Recientcmente a esta actividad se le ha denominado Biotec- 
nologia. Esta ha evolucionado a partir de los conocimieutos generados 
en diversas disciplmas, tanto del area de las ciencias b^icas como de las 
ingenierfas. Hoy la Biotecnologia puede ser dehnida como la coleccion 
de procesos industriales que involucran el uso de sistemas biologicos 
(Wang, 1988). 

Las operaciones que comprendea los procesos biotecuoldgicos a es- 
cala comercial, se han dividiđo tradicionalraente en operaciones pre* 
vias (procesos “upstream”) y operaciones posteriores o bioseparacio- 
nes (procesos “downstream”). Dentro de las primer^lS se considera la 
preparacion del medio, la esteribzacion y el funcionamiento del biorre- 
actor (Cooney, 1990). Los procesos de bioseparacion como se muestra 
en la Figura 1.1, involucran la recuperacion y purificacion de produc¬ 
tos provenientes del biorreactor. Comprdnden todos los tratamientos 
que requiere el caldo de cultivo para la obtencion del producto en las 
condiciones de pureza y actividad deseađas. 

En un proceso dado, la parte correspondiente a las bioseparaciones 
puede representar hćista un 60% del costo total de produccion sin coii- 
siderar las materias primas (Kalk, 1986). Debido a lo anterior, exite uiia 
relacion inversa entre el precio de venta de un producto biotecnologico y 
la concentracion de este en el caldo de) biorreactor (Figura 1.2). Puede 
đecirse entonces que el exito comercial de un proceso biotecnologico 
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depende en gran medida de la iidecuađa seleccion del proceso de biose- 
paracion. 


1.1 Evolucion de los Bioprocesos 

Actualmente se pueden distmguir de manera general tres generacioues 
de procesos biotecnologicos, en reladon al tipo de bioseparaciones que 
estos involucran. 

La primera genereicion comprende el conjunto de procesos desarro- 
Hados mediaate cultivos de organismos no recombinantes, cuyos pro- 
ductos se obtienen en forma activa tanto si son Intraceludares o si son 
secretados al medio de cultivo. En esta generacion se encuentran los 
procesos de la Biotecnologfa tradicion^d como los de la producdćn de 
etanol, enzimas, ^do cftrico, y antibioticos. Los productos de estos 
procesos se presentan en concentradones altas al inicio de la etapa de 
separadon y no requieren de una extremada pureza para su venta. 

Los descubriihientos asociadOs con la Điologia Molecular y la Inge- 
nieina Genetica logrados particul 2 urmente en las ultimas đos decadas, 
han ampliado las capacidades biotecnoldgicas del hombre. En esta 
etapa pođemos situar una segunda generacion de productos de la Bio- 
tecnologia como la insulina humana, la hormona de crecimiento, y alfa 
interferon, entfe otros. Estos son producidos intracelularmente uti- 
lizando celulas recombinantes de Escherickia coli Se caracterizan por 
encontrarse en bajas concentraciones dentro de la celula, son de ele- 
vado peso molecular, tienen propiedades similares a los contaminantes 
y requieren im alto građo de pureza, Ademas, generalmente al pro- 
đucitse en la celula no poseen actividad biologica por tratarse de ca- 
denas peptidicas sin la conformacion o estnictura apropiada; lo que se 
traduce en la necesjdad de aplicarles tratamientos fisicoquimicos adi- 
cionales para lograr el producto en su estado activo. 

La tercera generacion de la Biotecnologia, la podemos caracterizar 
por procesos mediante los cuades se obtienen productos extracelulares 
en celulas recombinantes, la mayoria de las cuales son eucarioticas, 
En estos sistemas se ha observado la capacidad no solo de producir 
ex6genamente el producto deseado, šino que este se obtiene en forma 
activa. El factor VIII de la sangre y el agente trombolitico Activađor 



J.I. EVOLUCIĆN DE LOS BIOPROCESOS 


7 



Figura 1.1: Operaciones de un proceso biotecnologico: a). Operaciones 
previas b), Operaciones posteriores o bioseparaciones. Adaptada de: 
Bujurstrom, 1985. 

Reproducida con el p«rmiso de Mc Graw HilL Copyright 1985. Todo« los dercdios 
reservadofi. 
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(g/i) 



Precto de venta $ / Kg 


Figura 1.2: Relacion entre la coricentracion inicial del producto eu el 
caldo y el precio final de venta del producto. Fuente: Dwyer, 1984. 

Rq>n>dudda con el penniso de Nature PublUhing Co. Copynght ® 1984. Todos los deredtos 
r^servadoe. 
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Tabla 1.1: Caracteristicas de los Procesos Biotecnologicos. 




Generacion 


Caracteristica 

Primera 

Segiiinda 

Tercera 

PeHodo 

- 1975 

1975- 

1635 - 

Tipo d« c^iulM 

No i^comUnantes 

Becombinatites 

Rocombinautc* 

Fortaksa de 
la* cćtulas 

Alta 

Alta 

Đaja 

Conocimiento de pro- 
ptedade« 

Alto 

Bajo 

Bajo 

Conocimiento 

Tecnoldgico 

Alto 

Bajo 

Đajo 


Tabla 1.2: Caracteristicas de los Productos Biotecnologicos 




Generad6n 


Oaracteilttica 

Primera 

Segunda 

TSrčSra 

Producto tipo 

Anlibioticos 

Insulina humana 

Factor VIII 


Aminoicidos 

HC 

tPA 

Locaiizacidn 

£xtiaceluiar 

IntraceluUr 

Extraoel\ilar 


e intraoelular 
Intertnedio 

Macromol^cula* 

MacToiDokculas 

Actividad 

Si 

No 

Si 

al »ecretarse 
Piireaa desoada 

Alta 

Muy alta 

Muy alta 

SimilHud con 

Đaja 1 

Alta 

Aka 

Valoa: 

Bajo 1 

Alto 

Alto 


del Plasminogeno tisular (t-PA de sus siglas en ingles) son produc¬ 
tos caracten'sticos de esta generacion. Debido a su empleo con fines 
terapeuticos, estos productos deben ser obtenidos con un alto građo de 
pureza (Datar et al, 1993) . 


1.2 Caracteristicas de los Đioprocesos 

En la Tabla 1.1 y en la Tabla 1.2 se preseiitan algunas caracten'sticas 
asociadas a los procesos y a los productos de las tres generaciones de 
la Biotecnologia, aqui' descritas. 
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I 


Los procesos biotecnologicos tanto de la segunda como de ]a ter- 
cera generacion, se encuentran en una etapa de desarrollo que requiere 
ampliar el conocimiento de las propiedades fisicoquiinjcas de los pro- 
đuctos y sus contaminantes, con ei objeto de seleccionar las operaciones 
de sepstfacion adecuadas debido al alto građo de pureza requer!do por 
los prođuctos. 

Los aspectos de rendimiento y pureza del producto son basicos para 
determinar la viabilidad de un bioproceso, debido a que para iograr 
el građo de purificacion requerido por este tipo de productos, general- 
mente la purificacion đebe realizarse en varios pasos. Un ejemplo de 
lo anterior se muestra en la Figura 1.3 con un diagrama de flujo del 
proceso para la obtencidn de insulina humana a partir celulais de E. 
coli recombinante. 

Las operaciones de bioseparacion para un proceso debeo seleccio- 
narse cuidadoscimente con el fin de que el costo sea minimo. Es decir, 
si el rendimiento por pašo de purificacion es bajo y se requieTen varias 
pasos, puede tenerse un proceso no viable econćmic^^mente debido a su 
aun mas bajo rendimiento global. 

La Figura 1.4 muestra como đecrece el rendimiento global en funcion 
del numero de pasos de purificacion, consiđerando rendimientos por 
pašo de 95 %, 90 %, 80 % y 60 %. Por ejemplo, si el rendimiento 
promedio por pašo en un proceso de purificacion de 10 psisos es de 60 %, 
el rendimiento global del proceso de purificacion es de 0.6 %. Si debido 
a la desnaturalizacion del producto el rendimiento desciende a 30 % 
por etapa, el rendimiento global del proceso es 0.0006%. Esto significa 
que se reguire 1000 veces mas cantidad de materia prima para Iograr 
la misma masa de proteina purificada. Por otra parte si el rendimiento 
promedio por pašo fuese de 95 %, el rendimiento total atcanzado sen'a 
del 60 % (Hearn y Anspach, 1990). 

Ejemplo 1.1: Estimaclon de la pureza y el rendimiento de 
una enzima en un proceso de purificacion. 

En el desarrollo de un proceso para la obtencićn de una enzima a 
partir de E. coli, se sabe que esta tiene un 80 % de humedad y que 
el 60 % đe su peso seco es proteina. El proceso de purificacion de la 
enzima consta de 4 pasos (Figura 1,5). En la tabla siguiente se presenta 
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Figura 1.3: Representacion esquematica del proceso para la obtencion 
de Insulina Humana. Fuente: Datar y Rosen, 1990. 

Reproducid« con d permiso d« M*rcd Dddto' Ine- Copyrighi © 1986* Todos los dereehos 
reservado«^ 
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rriltritiintiinn 



Figura 1.3: CoutiDuacion. 
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Rendinniento (%) 





90 ^ 




Figura 1 A: Representacion grafica del rendiiniento global de un proceso 
de purificelcion de un producto biotecnologico en funcion del numero de 
pasos. Puente: Hearn y Anspach, 1990. 

Repr^MiuddA. con «l pcrmiso de MuceL Dekker Ine* Copynght © 19&S* Todoa los dereeho« 
reservado®. 
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la cantidad de enzima y de proteina total al final de cada pašo. 



Proteina 

Enzima 

Fraccion 

Paso 

total (g) 

total (g) 

enzima xl0“^ 

Rompimiento 

celular 




Precipitacion 

Intercaiubio 

1,800 



ionico 

0.240 

0.048 

200.000 

Cromatografia 

gel 

0.036 

0.036 

1000.000 


Se desea obtener el factor de purificacidn de la enzima en cada pašo, 
el rendimiento por pašo y el rendimiento global. 

Solucidn: 

El factor de purificacion, el rendimiento por pašo y el rendimiento 
global del prooeso se presentan junto con los datos del problema en la 
tabla siguiente: 



Prot. 
tot. (i) 

tot. (g) 


Facior de 
puriJiic. 

% Re<^p< 
Por otapa 

trftciZn 

Glob«l 

c«lul«r 

12.000 

0.080 

0.607 

1 

100 

100 

Fr«cipitAd^ 

1.&00 

0.060 

33.333 

6 

75 

75 

[atcr£ttidl>io 

ićmco 

0.24D 

0.046 

200JIPO 

30 

30 

60 

Cromatografia 

0.036 

0X)36 

1000.000 

150 

75 

45 


a) . El factor de purificacion se obtiene mediante el cociente de la 
fraccion de enzima en cada pašo, entre la fraccion de enzima inicial. 

b) . El rendimiento en cada pašo esta dado por el cociente de la 
cantidad de enzima total obtenida en cada pašo, entre la cantidad total 
de enzima al inicio del pašo, 

c) . El rendimiento global al final de cada pašo esta dado por el 
cociente de la cantidad de enzima total obtenida en ese pašo entre la 
cantidad total de enzima inicial. 
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% de fiaturadćn 



Numero de fraocioo 



Figura 1.5: Procesu hipotetico de cuatro pasos para la purificacion de 
una enzima. 
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E1 conocimiento tecnologico de los procesos biotecnologicos de se- 
gunda y tercera generacidn es iimitado. Actualmente es necesario pro- 
fundizar en los metodos de escalamiento de algunas operaciones, ya que 
generahnente se han adaptado a escala comercial a partir del laborato- 
rio. En el proceso de escalamiento es necesario considerar los volumenes 
y normas del mercado para el producto (Nuli, 1987). 

La Biotecnologia ha adoptado con exito operaciones de la Inge- 
nteria Qui'mica, en la purificaciou de productos biotecnologicos tradi- 
cionales. Sin embargo, existen limitantes para lograr esto cuando se 
trata de obtener productos caractensticos de la segunda y tercera ge- 
neracion. Existe una necesidad real de desarrollar procesos de biosepa- 
raciones apropiados, con la participacidn de bioqufmicos y biologos con 
el proposito de lograr, tanto la pureza deseada del producto, como la 
eficiencia y rentabilidađ del mismo (Wang, 1988). 


1.3 Sumario 

Los procesos de bioseparacidn involucran la recuperacion y purificacion 
de productos provenientes del biorreactor. Las bioseparaciones com- 
prenden todos los tratamientos que requiere el caldo de cultivo para 
obtener un producto biotecnologico en las condiciones de pureza y ac- 
tividad requeridas. 

La ecoDomia de los procesos biotecnologicos depende en gran me- 
dida de las operaciones de bioseparacidn que involucran, de tal manera 
que la correcta seleccidn de estas operaciones tiene un fuerte impacto 
en el exito del proceso. 
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1.4 Problemas 

l.l.-EfectuM un analisis comparativo en relacion a las operaciones de 
separacion que utilizan, de los procesos para la produccion de acido 
ci'trico, penicilina e insulina. 

1.2.- Un proceso para la recuperacion de hidroxibutirato deshidro- 
genasa consta de tres pasos: Un rompimiento de las celulas para liberar 
la enzima intracelular, seguido de dos pasos de adsorcion/ desorcion por 
afinidad. 

En la siguiente Tabla se presentan los datos obteniđos de actividad 
de enzima y proteina total al final de cada pašo. 

Calcular la actividad especifica, el mdice de purificacion y el % de 
recuperacion. 


Paso 

Actividad Total 

Proteina Total 


(Unidades) 

(mg) 

Rompimiento 

6,860 

76,200 

Ads/Des (1) 

6,800 

2,200 

Ads/Des (2) 

5,380 

267 


1.3.- Completar la siguiente tabla relacionada con la purificacion de 
una enzima; 



ToT" 

tnl 

Cohc. 

prot. 

mgfmi 

Kot. 

Act. 

U/ml 

Act. 

total 

U 

Act. 

eip. 

U/m* 



m 

m 

EMrafto 

500 

14 

7 








■i 

10 

60 






□ 


1.4.- En un proceso biotecnologico para producir una enzima que 
se encuentra en desarrollo, se obtiene una concentracion de 0.1 mg/ml 
de la enzima en el caldo inicial. Si a los proyectos se les exige un 
margen sobre ventas del 50 %, estime el costo de produccion maximo 
del producto utilizando la Figura 1.2 
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Capitulo 2 

Seleccion del Proceso 


2.1 Introduccion 

E1 đesarrollo de un proceso biotecnologico para la obtencion de un 
producto de interes comprende v^ios aspectos, fundamentalmente los 
economicos relacionados con el mercado y los tecnicos que involucran 
el diseno del proceso . 

El estudio de mercado permite evaluar el potencial economico del 
proceso y es requisito indispensable para la formulacion del proyecto 
a desarroliar. Por ejemplo, aun cuando la factibilidad tecnica de un 
proceso dado pueda ser atractiva, el valor esperado del producto pudiera 
no justificarlo (Knight, 1990). 

En el diseno de un proceso es necesario un trabajo completo y cui- 
dadoso que permita desarroliar y evaluar varios esquemas de operacion 
con el proposito de aproximarse al diseno optimo, bajo las restricciones 
presupuestales estableciđas. (Kelly, 1987), 

Un aspecto centra! en el diseno de un bioproceso, es la especificacion 
de la secuencia de operaciones de separacton que se requieren, debiđo 
a! alto costo que estas representan. 

En este capitulo en la seccion 2.2 se presenta los principales as- 
pectos economicos y tecnicos a considerar para la seleccićii de un pro* 
ceso biotecnologico, particularmente en su secuencia de operaciones de 
bioseparacion. Los equipos mas comunes para realizar diclias opera¬ 
ciones se describen en la seccion 2.3. Las metodologis utilizadas para 


19 



20 


CAPiTULO 2. SEIECCIĆN DEL PROCESO 



Figura 2.1: Elementos para la seleccion de un bioproceso. 


la seleccion apropiada de la secuencia de bioseparaciones para un pro¬ 
cese se establecen en la seceion 2.5. 


2.2 Fundamentos 

Los faotores que intervienen en la seleccićn de un proceso biotecnologico 
son de dos tipos(Figura 2.1): 


• Economicos: Relacionados principalmente con el mercado y las 
especificaciones del produeto. 


• Tečnicos: Relacionados direetamente con el el proceso. 
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Tabla 2.1: Inilueacia del mercado en el precio del producto. 


Cikso Upo 

CompaA/a 

Producto 

Procio 

DemandA Anual (USA). 




por dosjft 

No. de Dosis 

Masa 

1 

GENENTECH 

t-PA 

S 2000.00 

100,000 

10 Kg 

2 

Divcrsas 

BST* 

$ 0.50 

5 X 10® 

100 Tons. 


Datos de; Spalđing, 1991. 

* Somatotropina de Bovino 


2.2.1 Mercado y Especificacion del Producto 

El mercado es un factor muy impoortante para el establecimiento de un 
bioproceso, ya que determlna el precio del producto. El mercado de los 
productos biotecnologicos puede enmarcarse entre dos casos extremos 
(Tabla 2.1): 

1. Productos de alto valor, bajo volumen de produccion y libres de 
competencia, como el t-PA. 

2. Productos de alto volumen de produccion, en meccados muy com- 
petitivos, como la BST. 

En los productos libres de competencia, es posible que se seleccione 
el primer proceso exitoso que se logre en el laboratorio. Sin embargo, 
si el mercado del producto aumenta y aparecen nuevos competidores, 
la economi'a del proceso cobra especial importancia (Spalding, 1991). 

Actualmente varios productos biotecnologicos modernos estan libres 
de competencia, pero existe una tendencia hacia un incremento en la 
competitividad del mercado. Es en esta transicion donde el diseno 
adecuado de los bioprocesos presenta especial relevancia. 

El primer pašo en la seleccion de un proceso es la deflnicion del 
objetivo del mismo, especificando claramente la pureza y recuperacion 
que se desea obtener. Con frecuencia las especlficaciones sobre pureza 
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del producto son establecidas por regulaciones legales o por el mer- 
cado. Las especificaciones de recuperacion son fijadas para eisegurar la 
economia del proceso. Idealmente la recuperacion debe ser una variable 
dependiente del diseno de proceso, en la busqueda de la optimizacion 
del mismo. En la practica, debido a limitaciones de tiempo esta fase 
no siempre se concluye (Nuli, 1987). 

2.2,2 El Proceso 

El diseno de un proceso comprende todo el trabajo conceptual que 
es necesaurio realizar antes de construir una planta productiva, y tiene 
como objetivo definir las principales caracteristicas del proceso como: 

La secuencia de operaciones de proceso. 

La escala del proceso. 

Numero de etapas por operacion. 

El costo del proceso. 

Operaciones de Separacion y su Secuencia 

Una vez definido el producto (o productos) que se desea obtener, asi 
como su pureza y la recuperacion deseada, el siguiente pašo es deter- 
minar que operaciones son capaces de realizar la produccion y la sepa¬ 
racion del producto. En este trabajo solo se abordan estas ultimas. 

Las operaciones de separacion se basan en las diferencias que existea 
entre las propiedades fisico-qui'micas de los componentes presentes en el 
caldo de cultivo. El objetivo del diseno de un proceso de separacion es 
explotar esta diferencia en las propiedades en la forma mas economica. 

Generalmente existe una propiedad diferente que es la bzise primaria 
para la separacion. Los metodos de separacion usados con mas frecuen- 
cia, asj como la propiedad en que se basan, se muestran en la Tabla 2.2 

En un analisis realizado con datos de 100 arti'culos publicados sobre 
purificacion de protemas, se observa que hay una secuencia preferen- 
cial aunque no estricta, con la cual se desarrollan las operaciones de 
separacion (Bonnerjea y Hoare, 1986). Tal y como se observa en la 
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Tabla 2.2; Operaciones de separacion y su propiedad basica. 


Metodo (Operacion) 

Propiedad 

DestUacion 

Presion de vapor 

Extraccion 

Distribudon entre fases 
Uquidas inmisdbles 

Cristalizacion 

Funto de fusioti o solubilldad 

Adsorcion 

Sorcion superilcial 

Osinosis laversa 

Difusividad y solubilldad 

UltrafiltracioD 

Tamano molecular 

Intercambio lonico 

EquiUbrio 

Dialisis 

Difusividad 

Electrodialisis 

Carga electrica y movilidad 
ionica 

Membranas Lfquidas 

Difusividad y equilibrio 

Electroforesis 

Carga electrica y movilidad 
ionica 

Cromatografia 

Depende del tipo de fase 
estacionaria 

Filtracion por Gel 

Tamano y forma molecular 
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Rl«uiAituG«4 


Figura 2.2; Secueocia de operaciones utilizadas en un proceso de pu- 
rilicacioa de protei'nas. Fuente: Bonnerjea et al^ 1986. 

Rcp(ro4£ucid& con «1 p^rmiso de N&ture Publishiu^ Co. Copyright ©IdfiG. Todos los d«rochos 
rescTvados. 

Figura 2.2 frecuentemente la homogeneizacion va seguiđa de una preci* 
pitaciott, despues la cromatografia de intercambio ionico, la separacion 
por aBnidad y Bnalmente la filtracion por gel. Esta secuencia es valida 
generalmente en el caso en que el producto sea una proteina, la reali- 
dad es que cada producto preseuta una secuencia de separacion optima 
diferente. 

Escala de Operacion 

Frecuentemente la escala de operacion es el factor economico determi¬ 
nante en la seleccion entre procesos de separacion alternativos, Cual- 
quier proceso de separacion que se escoja, debera ser compatible con la 
escala industrial a la cual se va a diseiiar. Esto es importante porque 
varios procesos desarrollados en el laboratorio no tienen su contraparte 
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industrial. Muchas operaciones de separ^lci6n tienen un limite respecto 
de la capacidad m^ima que pueden manejar y esto limita la escala 
de produccion para la cual esa operacion puede ser considerada. En 
algunos casas, este limite superior se debe a una restriccion impuesta 
por un fenomene fisico inherente a la operacion de separacion, mientras 
que en otros casos el limite superior se debe simplemente a las Hmita- 
ciones que ofrece la fabricacion de equipo comercial, En la Tabla 2.3 se 
pueden observar las capacidades maximas en una sola etapa de algunas 
operaiciones de separacion. 

Čada operacion de separacion tiene en si misma una determinada 
confiabilidad que es produeto de la experiencia y conocimiento de la 
misma. Asi se tiene que la destilacion es la operacion mas coniiable 
de los procesos de separacion por el conocimiento que de ella se tiene. 
La electroforesis en cambio, es una opereicion que se realiza a pequena 
escala, entonces la linica forma de tener confiabilidad a gran escala es 
usanđo multiples unidades en arreglo paralelo. 

Debido a consideraciones de confiabilidad del diseno, puede ser neće- 
saria una planta piloto para probat la operacion integrada del proceso. 
En tal caso, todas leis operaciones deben ser incluidas en la planta pi¬ 
loto aiin cuando no se requieran pruebas individuales de confiabilidad 
de cada una de ellas. 


Ndmero de Etapas por Operacidn 

Otra variable importante en la seleccion de un proceso de separacion 
(Figura 2,1), es el numero de etapas de contacto que se realizan por 
operacion. En la mayoria de los casos una operacion de una sola etapa 
es economica que una operacion de dtapas multiples. 

Las operaciones de separacion que aparecen en la Tabla 2.1 tienen 
diferente habilidad para realizar una separacion en una sola etapa. Asi 
por ejemplo, la destilacion es una operacion capaz de separar una mez- 
cla binaria en una sola etapa, siempre y cuando no haya formacion de 
mezelas azeotropicas entre los componentes que seran separados. La 
extracci6n requiere de al menos dos etapas de contacto para separar 
un fiujo de alimentacion en dos corrientes y obtener el produeto en 
condiciones aceptables. La adsorcion es una operacion que consiste de 
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Eeprođuctd^ 

T«servado«. 


Tabla 2.3: Capacidades maicimas por operacion. 


Operaddn de 
Saparacion 

Limite Comercial 
por Operacion Simple 

Destilacion 

Sin limite 

Extracci6ii 

Sin limite 

Cristalizadon 

10-70x10® kg/aho 

Adsorcion 

Sin b'mite 

Osmosis Inversa 

0.45x10® kgfaho 
flujo de ^ua por mddulo, 
con varios mĆdulos 
por unidad 

Ultraiiltrađdn 

0.45x10® kgfaho de 
flujo de agua por mddulo, 
con varios mćduIos 
por unidad 

Intercambio 

450x10® kgfaho de ‘ 

lonico 

flujo de agua 

Electrodi^sis 

0.45x10® kgfaho de 
flujo de agua 

Electroforesis 

1000 kgfaho de 
producto 

Separacioaes 

0.09x10® kgfaho 

Cromatogrdlicas 

de liquido 

Filtractdn por Gel 

100 kgfaho de 
producto 


Fuente: Nuli, 1987, 

el p«muso d« John Wiley And Som. Copyriglit <g)l987. Todos los derechos 
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dos etapas, la adsorcion en si misma, y la regeneracioii dei adsorbente. 
Tedricamente la ultrafiltracion puede separar dos solutos de alto peso 
molecular si la diferencia en tamano molecnlar es del orden de 10; en 
caso de que esto no sea asi, la separacion requiere varias etapas. En 
cualquier caso de los senalados anteriormente, se requieren etapas de 
procesamiento adicionales para obtener el producto con la pureza de- 
seada. En el ceiso de las operaciones de electroforesis, cromatografi'a, y 
la filtracion en gel; dado que separan el producto por dilucion, requieren 
etapas de concentracion posteriores. 


Costos 

Una vez que ha sido definido el objetivo de la separacion, esto es, que 
se ha identificado el producto que se desea obtener y se ha establecido 
el proceso, se debe estimar el costo del mismo. Esto comprende la es- 
timacion del costo total del producto y del Capital necesario para la 
inversion. Ambos parametros, conjuntamente con los ingresos espera- 
dos, determinan la rentabilidađ del proceso. 

Costo Total del Producto.- Como se muestra en la Tabla 2.4, el 
costo total del producto se divide comunmente en dos petrtes: costos de 
fabricacion y gastos generales. En los costos de fabricacion se ubican 
los costos de operacion, los costos fijos y la parte proporcional de los 
gastos generales de la planta. 

Dentro de los costos de operacion directos se puede resaltar los cos¬ 
tos de las materias primas que son consumidas directamente en el pro¬ 
ceso de produccion del producto o que son usađas en la recuperaeion del 
mismo, debido a que estas constituyen la'mayor parte de estos costos. 
Los costos de las materias primas son mas relevantes en sistemas de pro¬ 
duccion basađos en procesos biologicos que en plantas quimicas conven- 
cionales. En los primeros las materias primas pueden representar del 30 
al 80 % del costo de produccion, mientras que en los convencionales solo 
representan del 10 al 50 % de ese costo (Kalk y Langlykke, 1986). En 
los procesos de produccion biotecnologicos, no solamente las materias 
primas principales (aquellas que se convierten directamente a producto) 
tienen un impacto significativo sobre la economia del proceso, šino que 
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Tabla 2.4: Factores que intervienen en el costo total del producto. 


I, ■ 

Costos d« Op«r«oUki Directos 



A. Materias primas y smninistros 

a. materi a prima ptittiaria 

b. materia prima secundaria 

c. fletcs 

d. operacion 

e. manietdnuenio 

f. laboratorio 



g, otro« 


Đ. Mano de obra y supervisiđn 

a. salariofi y est&nulos 

b. boraš extras 


C, Servkios 

a. vapor 

b. electricidad 



c. agua 

d. tratamiento de desedios 

IL 

Costos F^os 


A. Dct^rodacidn 

B* hnpuestos 

C, Segiiros 

D* Kcnta 

HL 

ProporcidD đ« Oastos 

Gsnotalcs dc la Planta 

- 

rv. 

Admintttraddn 


V. 

M«rcadotaaua 


VI. 

Invostjgocidn y Dosarrollo 



e«timAd6ii de iMsto&i 
Costo de Fabricacida (CF) = l+Il+III 
Gastos G«i«rak$ (GG) = IV+V+VI 
Costo Total del Producto ^CF+GG 
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I.CDstMrieOperacidn Diredos (S9%) 

«. OistosRjoB (11 %) 

Kl. PrepotGi6n de Gastos Generales 
detaPlanta (10%) 

IV. Ga&toa Generalas (20 %) 


Fi^ra 2.3. Estructura de costos tipica para un producto biotec- 
nologico. 


tambien las materias primas secundarias como cofactores, enzimas, in- 

ductot^ y materiales de recuperacion, influyen considerablemente en 
los costos de produccion. 

Los sueldM y s^arios representan una fraccidn importante del total 
de los costos de fabncacion^ esto es, del 10 al 40 %. 

Los costos fijos comprenden la depreciacion de maquinana y eouipo 
impuestos y seguros principalmente. ’ 

La parte proporcional de los gastos generales de la planta que se 
e asignan al producto, son aquellos que se requieren para la operacion 
e ciente de la planta pero no son asignablps directamente al producto y 
^eS)iman entreel 10 y 50 % de los sueldos y salarios (Kalk y Langlykke, 

En la Figura 2.3 se presenta una estructura de costos ti'pica para un 
producto biotecnologico. 


Estimacion del Capital de Inversion.- E1 capital de inversion to¬ 
tal se conforma del capital fijo y del capital de trabajo. E1 capital fijo 
se refiere a todos los fondos necesarios para el diseno, coiistruccion y 
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arraiique de la planta. Es en este punto donde se hacen las estimaciones 
de escala del proceso y la estimacion del costo de los equipos necesarios 
para las operaciones previas y las bioseparadones. Cuando se com- 
paran dos procesos de separacton alternativos, se escoge el que ieqmere 
inayor Capital solamente si la rentabilidad generada es tan grande que 
justifica la diferencia de requeriniientos de Capital entre ambas altetna- 
tivas. Los costos de arranque son difi'dles de estimar y pueden ir desde 
menos del 5 % del Capital de inversion fijo para una planta basada en 
una tecnologia ya establecida, hasta mas del 50 % del Capital fijo para 
nuevas tecnologfeis donde no se tiene experienda, como son los proyec* 
tos biotecnoldgicos. £1 Capital de trabajo es la inversion necesaria para 
la operacion normal de la planta una vez contrufda, y comprende los 
requeriinientos de sueldos e inventarios. 

Ejemplo 2.1- Produccion de somatotropina porcina. 

Cuando se administra a cerdos la hormona somatotropina porcina 
(SF) se incrementa la velocidad de su crecimiento hasta en un 30 % y 
disminuye su contenido de grasa. Čada cerdo requiere de una sola dosis 
de 200 mg. 

Para producir SP međiante un cultivo de celulas recombinantes, se 
cuenta con los siguientes datos: 

1. Mercado: 

Produccion estimada = 6,000 Kg/aho 

Precio por dosis de 200 mg = $6.00 dlls. (base: 1988) 

2. Tecnicos: 

Concentracion celular al final de la fermentacion en peso seco 35 

g/l 

Peso protema/peso celular; 57 % 

Proteina SP/proteina total : 20 % 

Recuperacion total esperada: 25 % 

Duracion del ciclo de fermentacion: 30 h 
Dias de operacion anual: 330 di'as 
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Impuesto sobre la renta (ISR): 45 % 
3. Estimćidos: 


(a) Produccion de peso seco celular: 


Kg I Kg 

= 6000 X 

ano 0.25 Kg 
= 210,500 Kg/aho 


1 Kg 1 Kg 
0.2 Kg ^ 0.57 Kg 


(b) Volumen de fermentacion total (Vi): 


K 




210,000 Kg 

Kg 


( " 1000 g 

6,015,037 I 


(c) Volumen por ciclo de fermentacion (Kr): 


V. 


K 


6,015,037 / 


w dch 


^ 30 h ^ 


22,784 i/ctclo 


24 A 
<(ia 


Este volumen de 22,784 Ifdclo puede ser manejado por un 
solo fermentador. Si se considera el volumen de fermentacion 
como el 70 % del volumen total del fermentador, entonces el 
volumen de fermentacion V/ es: 

V/ ^ 32,500 I 

Considerando este fermentador se realizan las siguientes es- 
timaciones de costos. 
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4. Costos (dlls. beise 1988) 


L Costos dm operaci^ dirocios* 


(A) Materias primas y siuuiiusUos; 

6^15,581.00 


(B) Mano d« obra y suparvisićn: 

(C) Servicios (agua, vapor, electriddad y 

580,720.00 


tratamionto de desedios): 

1,054,864.00 


U. Costos tgo«. 

Subiotab 

7,951,165.00 

(A) Depreciacion; 

2,939,746.00 


(Đ) Impuestos: 

587,949.00 


(C) Segurofii 

293,975.00 


(D) Renta: 

000 000.00 


(E) Mantenimiento: 

1,763,848.00 



Subtotal: 

5,585,518.00 

IIL Gastos geoerales đe planta; 


1,469,873.00 

IV. Administracida: 


85,680.00 

V. Mercadotecnia: 


000.00 

VI. Investj^ddn y DcsarroUo: 


2,500,000.00 


Totali 

$ 17,592,236.00 


5. Capital de inversion: 


Itive»ion«s 

(A) Bguipo dt proceso^ instaladon c 


instiumeataridn: 

10,$18,780X>0 


(B) Instaladones electricas; 

487,100i)0 


(C) Edlficjos: 

2,191,950.00 


(Đ) Iikstalacioneft: 

2,679,06000 


Ihver&ione« diferidUs. 

(A) Ingenicria, cnnstmccion y 

Subtotal: 

15,976,880.00 

conitaUis: 

13,420,679J)0 


Capital de trabajo. 

2 meses de materias primas, servkio« 

Subtotal; 

13,420,679X0 

e mve$tigaci6n y desarroUo: 

1,766,14100 



Subtotal: 

1,766,141.00 


Totali 

i 31,153,600.00 


Estimar para este proceso: 

1. E1 retorno sobre la inversion. 

2. E1 costo promedio del producto. 
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3. E1 costo porcentual de cada concepto del producto. 
Solucion: 

1. Calculo del retorno sobre la inversion; 


Ingreso anual: 


6 nnn Es. v l3o,ogp 

180,000,000 

Menos costo anual 

17,592,236 

Utiliđad bruta 

162,407,764 

Menos 45 % ISR 

73,083,494 

Utilidad neta 

89,324,270 

depreciacion 

2,939,746 

Flujo de efectivo neto 

$ 92,264,016 


El retomo sobre la inversion RSI expresado en porcentaje, esta dado 
por el cociente del flujo efectivo neto y el Capital de inversion por 100, 
por lo tanto: 


Rsr 

RSI 


$92,264016 
$31,153,600 ^ 
296 % 


Esto significa que el proyecto es muy atractivo bajo las condiciones 
establecidas. 

2. Costo promedio del producto: ^ 

El costo promedio del producto se obtiene mediante el cociente del 
costo anual y la produccion estimada del producto, esto es: 


Costo promedio 
Costo promedio 


$17, 592,236/0710 
6,000 Kgjaho 
2,932 %IKg 


3. Costo porcentual del producto por concepto. 
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Este costo esta dado por el cociente del costo de cada concepto entre 
el costo de operacion: 


Concepto 

Costo poTcentual 

Materias primas y suministros 

SS ^ 100 = 35.9% 

Servicios 

X 100 = 6.0% 

Depreciacion 

100-16.7% 

ManteiLiiaiento 

X 100 - 10.0% 

Gastos genarales 

X 100 = 8.4% 

Inversion y desarroUo 

100 =14.2% 

Otros 

8.8% 


Tbtal: 100.00 % 


2.3 Equipo 

Parte importante en la seleccion de un proceso biotecnologico consis- 
te en determinar el equipo necesario para realizar una determina^la 
operacion. Varios tipos de equipos pueđen ser empleados para una 
misma operacion y ]a seleccion depende en gran medida del tipo de 
producto que va a obtenerse. 

La Tabla 2.5 muestra las operaciones mas comunes por etapa en 
funcion de las caracten'sticas de los procesos y productos biotecnologi- 
cos. Algunos de los equipos mas usados en cada una de esas etapas son 
los siguientes: 

1. Remocion de insolubles: Con frecuencia se usan sistemas de fil- 
tracion al vacio, sistemas de filtracion intermitentes, asi como 
centr^fug^ts tubulares, de discos con descarga intermitente o de 
canasta. 
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Tabla 2.5: Operaciones de bioseparacion empleadas de acuerdo a las 
caracteristicas del proceso 




Generacione« 


Etapa 

Primera 

Segunda 


Terce r a 


Remocićn de 
IiMolubles 


Filiracidn 

Centrifiifaci^ 


- FUtr«ci6n 

- Microfiltracidn 

- Ulirftliltrad^ 
^ Centiilugaci6ii 


MicrofUtraci^n. 

UUrafUtrackSn 

Centrjfugacidn 


Rempimiento 


- Hcino^9iKixaci6n 

- Abrasi^n 

* PermeabiliAacidii 


Concentraeidn 


- Extracci6ii por 


- Bxtraccidn «n dos fasc« acuosas 

solveutes 


- Adsorcidn 

- Ađ*orci4n 


- Prccipitacidn 

- Deetilacidn 


- UltrajUtracidn 


Purificacidn 


- Ađsorcidn 

- CromalografT« 


- Croniato>grana 

- Ultralitiraddii 

- Electrofoiroift 
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2. Rompimiento celular; Eti esta etapa los equipos que mas se mane- 
jan son los homogeneizadores y los molinos de perlas. 

3. Concentradon: En la concentradon del producto se emplean ex- 
tractores que pueden funcionar en forma continua o intermitente, 
asi como tambien tanques ag^tados y ledios empacados con dl- 
versos tipos de adsorbentes. 

4. Purificacion; En esta etapa se emplean diversos sistemas croma- 
tograficos que se traducen en la utilizacion desde equipos muy 
sencillos como puede ser una simple columna, hasta equipos muy 
sofisticados como los utilizados en cromatograffa liquida de alta 
resolucton. Tambien son utilizados en esta etapa sistemas de elec- 
trofor^is. 

5. Acabado: En la etapa de acabado, dependiendo de la presentacion 
con que se va a lanzar el producto a! mercado, pueden utilizarse 
liofilizadores secadores y cristalizadores. 


2.4 Diseno 


£1 diseno de un proceso biotecnologico comprende diversas actividades 
basadas en la experiencia, la teoria y el apoyo computetcional disponible. 
Entre estas actividades podemos destacar las siguientes: 

Sintesis: Establecimiento de las operaciones del proceso o diagrama 
de flujo. 

Analisis: Modelacion y establecimiento de los valores de las variables 
del proceso. 

Evaluacion; Elconomfa, seguridad y confiabilidad del proceso. 

Optimizacion; Determinacion de las condiciones para lograr el valor 
optimo de una funcion objetivo. 

El exito de un diseno depende fuertemente de la sintesis del pro¬ 
ceso ya que las tres actividades restantes: analisis, evaluacion y opti- 
mizacidn, se derivan del diagrama de flujo seleccionado. 
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Actualmente existe un gran interes por el desarrollo de metodos 
computacionales para el diseno de procesos que iQcluyan la sintesis 
de los mismos y que permitan el analisis y la evaluacion de diversas 
alternativas, para encontrar en forma rapida el diseno optimo. En la 
practica los procesos rara vez se seleccionan de esta manera, dado que 
ni los algoritmos computacionales, ni las descripciones cuantitativas 
de los metodos de separacion estan suficientemente desćirrollados. Sin 
embargo, estos metodos cada vez son mas utilizados como apoyo en 
algunas fases de la seleccion del procese. 

En esta seceion se describen los dos enfoques complementarios uti¬ 
lizados para la seleccion de un proceso: 


• Desarrollo de un Caso Base. 

• Sintesis de procesos. 

~ Metodo heuristico 
— Metodo algoritmico 
— Sisteinas expertos 


2.4.1 Desarrollo de un Caso Base 

En la practica normal el caso base representa el juicio cualitativo del 
ingeniero de diseno y presupone ser el proceso de separacion mas eco- 
nomico que pueda ser desarrollado dentro de las restriceiones que en 
tiempo y dinero tiene el proyecto {Nuli, 1&87). 

Una vez que el caso base ha sido seleccionado, el disenador de pro¬ 
ceso determinara los costos de operacion y capital con ei mayor detalle 
posible. Cuando el caso base ha sido evaiuado, se bace un juicio so- 
bre el pr6ximo proceso economicamente competitivo. El proceso 
alternativo se evalua con las mismas restriceiones que el caso base. Si 
el proceso mođificado tiene costos de operacion y capital mas bajos, 
entonces este nos lleva a un nuevo cćiso base de diseno. Este nuevo caso 
base vuelve a probarse hasta encontrar un caso base optimo. 
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2.4.2 Sintesis de Proceso 

La investigeicion que se realiza para seleccionar un proceso, es decir la 
secuencia de operaciones para transformar una serie de materias primas 
en productos, se Hama sintesis de proceso. E1 metodo heun'stico, el 
metodo algoiitmico y los sistemas expertos, son producto de este tipo 
de trabajos. 

Mdtodo Heuristico 

El metodo heun'stico trata de limitar las alternativas posibles para ua 
proceso usanđo reglas desarrolladas a traves de disenos previos y la 
experiencia. A1 basarse en la experiencia, el sentido comiin y la intui- 
cion del ingeniero, la aproximacion heuristica no garantiza la solucion 
optima. Aun asi, estos metodos han probado ser una herramienta 
valiosa en la optimizacion de la estructura del proceso. Algunas de estas 
reglas heun'sticas son generales y aplicables para la sintesis de procesos 
de bioseparacion. Cuatro de tales reglas heun'sticas son (Petrides et 
1989); 

1. Primero remover el componente abundante. 

2. Primero remover lo que sea mas f^il. 

3. Hacer las separaciones mas caras y difi'ciles al hnal. 

4. Selecdonar el proceso que permita aprovechar al raaximo las di- 
ferencias entre las propiedađes del producto y los contaminantes. 

Existen reglas heuristicas m^ especiiicas que las mencionadas an- 
teriormente, como leis usadas en el diseho de procesos de purificacidn 
de protemas a gran escala: 

1. Si el producto es intracelular, se requjere romper la celula. 

2. Si la celula cultivcida es de mami'fero, el producto es extracelular. 

3. Si el rompimiento de la celula se lleva a cabo poi metodos meca- 
nicos, se requiere precipitar los acidos nucleicos. 
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4. Si la concentracion de la proteina total al final de la recuperacićn 
y antes de la purificacion, es menor que 60 g/l^ se requiere con- 
centrar el producto. 

5. Si la alimentacion para la purificacion por cromatografia no es un 
caldo claro, se requiere un pretratamiento. 

6. Si uno o dos pasos de intercambio ionico producen una pureza 
similar a la de cromatografia de afinidad, debe escogerse el inter¬ 
cambio ionico. 

7. La filtracion en gel se puede utilizar como una etapa de separacion 
intermedia solo para la eliminacion de sales. 

8. La filtracion por gel se puede utilizar como un pašo de acabado 
solo para separar fracciones proteicas. 

Este tipo de reglas son utilizadas conjuntamente con otras aun mas 
especificas, en el desarrollo de bases de conocimtentos para sistemas 
expertos (Prokopakis y Asenjo, 1990). 

Aproxlmacidn Heurfstica para la Seleccion de un Proceso de 
Bioseparacidn.' Se presenta en esta seccion una aproximaci6n heu- 
ristica de la smtesis de un proceso de bioseparacion de materiales bio- 
logicos tipico (Petrides et o/, 1989). El primer pašo en la smtesis de un 
proceso, consiste en desarrollar un diagrama de bloques de sus princi- 
pales etapas, Posteriormente, se seleccionan para cada etapa las opera- 
ciones alternativas posibles. El desarrollo del diagrama de bloques esta 
basado en la estructura general que se pre;senta en la Figura 2.4 

1. Etapas de Recuperacićn Primarias: Productos Intracelulares. 

En el desarrollo de un diagrama de bloques para un nuevo proceso, 
es necesario distinguir entre productos extracelulares e intracelu¬ 
lares. La recuperacićn y purificacićn de los productos extracelu- 
lares es comparativamente mas facil de realizar que la de los pro¬ 
ductos intracelulares. En el caso de los productos intracelulares, 
las operaciones que se utilizan son las siguientes: 
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Figura 2.4; Diagrama de flujo de un proceso de bioseparacion. Puente: 
Petrides et a/, 1989. 

RaproducidA con d paimiso de Amerjcau Institute of Chemical Engiiieers. Copyright @ld89 
AIChE, Todos los deredios reservados. 
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(a) Cosecha de Celulaš: E1 primer pašo en un proceso para 
la recuperacion de productos intracelulares es la cosecha 
de celulas. Hemover primero el liquido extracelular, esta 
en completa concordancia con la primera regla heuristica: 
primero remover el componente mas abundante. 

Como se establece en la Figura 2.4, la centrifugacion y la 
iiltrćicion por membrana son las unicas tecnicas usadas para 
cosecha de celulas a gran escala. La centrifugacion tiene ven- 
tajas para microorganismos grandes (diametro mayor que 2 
micras y densidad mayor que 1030 Para microor¬ 

ganismos mas pequehos pueden usarse tecnicas de coagu- 
lacion para aumentar el tamaho de la parti'cula que sedi- 
mentara, La filtracion por membrana tiene ventajas para 
cosechar celulas pequehas como la de E. coli. Cuando el 
flujo es mayor que 20 Ijm^ — h, la filtracion por membrana 
es la que produce mejores resultados. Otra ventaja de ta fil¬ 
tracion por membrana es la recuperacićn del producto. Con 
la centrifugacion siempre se pierden de 1 a 5 % de las celulas. 
Gon filtracion por memb^^ula se recuperan todas las celulas, 
siempre que no se presente rompimiento o lisis. 

(b) Rompimiento de Celulas; Con frecuencia el segundo pašo en 
la obtencion de productos intracelulares es el rompimiento 
de la celula. El rompimiento de bacterias y levaduras es 
realizado por homogeneizadores a alta presion o con molinos 
de perlas. Para altas capacidades (varios m^fh) solamente se 
puede disponer de homogeneizadores. Para el rompimiento 
celular, tambien se utilizan metodos qu]mtcos. Dentro de 
estos se puede destacar el uso de la digestion enzimatica para 
liberar proteina intracelular de bacteri^ls gram-positivas, la 
disolucion lipidica para el caso de bacterias gram-negativas, 
asi como el choque osmotico que puede utilizarse para liberar 
protemas del espacio periplasmico. 

(c) Remocion de Desechos Celulares: Una vez que la celula se 
rompe y el producto es liberado, los desechos son eliminados 
por medio de una o varias operaciones como: centrifugacion, 
microfiltracion o filtracion por presion. 



42 


CAPiTULO 2. SELECCION DEL PROCESO 


Cuando el producto es soluble, este es recuperado en la {<ise 
ligera de una centrifuga o en el filtrađo de un fiitro. Las 
centn'fugas son eficientes para la separacion de parti'culas 
grandes como los restos celulares, de tal manera que cuando 
se usen para este efecto, deben ser acompanadas de una ope- 
racion de filtrađo para eliminar las particulas mas pequenas; 
debido a que estas pueden ocasionar problemas en etapas 
de bioseparacion posteriores, principalmente en lais de cro- 
matografi'a. Cuando se usan microfiltros para remover los 
desechos, se requiere posteriormente realizar una diafiltra- 
cion. 

Cuando el producto es insoluble (por ejemplo los cuerpos 
de inclusion), debe ser separado primero de otras parti'culas 
y posteriormente tratado para que adquiera su forma ac- 
tiva. Este es un problema comun de muchas protefnas eu- 
carioticas producidas por microorgauismos procariotes, por 
ejemplo la hormona de crecimiento producida por E. coU. 
Las protefnas recombinantes forman cuerpos de inclusion 
dentro de la celula huesped. Estos pueden ser separados 
de los restos celulares con una centrifuga de discos. La pu- 
rificacion es realizada por resuspension y recentrifugacion de 
la fase pesada en 2 o 3 peisos. Posteriormente se pueden usar 
detergentes para remover otros contaminantes. 

La separacion del producto de los desechos puede ser llevada 
a cabo tambien por extracci6n con solventes organicos o con 
algunas soluciones de polfmeros. 

Los sistemas de dos fases acuosas han sido aplicados para 
la recuperacion de protefnas. La separacion del producto de 
los desechos y su concentracion simultanea puede ser alcan- 
zada utilizando tecnicaš de extracci6n-adsorci6n utilizando 
ya sea adsorbeutes de afinidađ o de intercambio ionico. En 
este proceso, las celulas rotas y el producto son mezclados 
en un tanque agitado con un adsorbente. Posteriormente 
sigue un pašo de lavado en el cual muchos de los desechos y 
contaminantes son eliminados. 
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Etapas de Recuperacion Primaria: Productos Extracelulares. 

(a) Eliminacion de Biomasa: La eliminacion de biomasa es el 
primer peiso que se realiza en un proceso de separacidn cuan- 
do el producto es extracelular. Este pašo se ajusta a la 
segunda regla heurfstica. En esta operacton los equipos mas 
empleados son: la centrifuga decantadora, los filtros prensa y 
los filtros con membranas. Čada uno de ellos tiene ventajas 
y desventajas segun el tipo de producto y tipo de celula, 
haciendo de la seleccion un problema difi'cil. No hay una 
alternativa linica para todos los productos. 

2. Operaciones de Alta Resolucion. 

Una vez realizada la separacion primaria del producto ya sea este 
intracelular o extracelular, la purificacion es llevada a cabo me- 
diante operaciones de alta resolucion. Si el producto es soluble, 
primero es necesario concentrarlo. Si el producto es insoluble y 
se encuentra desnaturalizado, entonces primero se renaturaliza y 
despues se purifica. 

(a) Concentracion. 

Despues de una primera clarificacion del caldo obtenido del 
biorreactor o una vez rota la celula, el producto se encuentra 
dilufdo; para su concentracion las operaciones alternativas 
son: Ultrafiltracion, Extracci6n, Osmosis inversa, Evapora- 
cion, Precipitacion y Destilacion. 

i. Ultrafiltracion: Es una operacion usada ampliamente 

para la concentracion de protemas. La presion de opera¬ 
cion ti'pica van'a entre 0.2 0.5 MPa y el flujo promedio 

entre 20 y 50 //m^ — h. 

ii. Extracci6n: La extracci6n con solventes es una opera¬ 
cion ampliamente usada en la concentracion de produc¬ 
tos biotecnologicos, particularmente en la obtencion de 
antibioticos. Se requiere que el coeficiente de particion 
del sistema sea alto para poder llevar a cabo la concen¬ 
tracion del producto en el menor numero de etapas de 
contacto. 
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ili. Osmosis luversa: Se useoi unidades con' membranas de 
tamano de poro pequeno para la concentracidn de solu- 
ciones de productos con bajo peso motecular. Operan a 
altas presiones (4 a 6 MPa) y a bajaa temperaturas. 

iv. Evaporadon: Se utilizan evaporadores de peh'culas del- 
gadas los cuales operan a bajas temperaturas (40—50*’C) 
aj vaci'o. Estas unidades compiten en el mercado con la 
ultraBltracion y la osmosis inversa para la concentracidn 
de compuestos tanto de alte como de bajo peso molecu- 
lar. 

V. Precipitacidn; Es una operacidn usada para concen¬ 
tracidn y purificacidn. Comunmente se usan sales, sol- 
ventes y poHmeros para la precipitacidn seleetiva de 
compuestos de interes. La precipitacidn es usada para 
remover contaminantes. 

vi. Destilacidn; En los procesos de bioseparacidn esta ope¬ 
racidn se utiliza generalmente para la recuperacidn de 
solventes organicos. 

(b) Renaturalizacidn. 

Las proteinas eucaridticas producidas por organismos pro- 
caridticos, frecuentemente forman cuerpos de inelusidn en la 
celula recombinante. Estos cuerpos de inelusidn pueden ser 
solubilizados mediante el uso de sales y agentes reduetores. 
Despues que la proteina desnaturalizada es solubilizada, se 
eliminan los solubilizantes utilizando cromatografi'a o diaiil- 
tracidn. A1 final se obtiene una solucidn de proteina diluida. 

3. Purificacidn. 

Las operaciones para la purificacidn final dependen fuertemente 
de la pureza requerida del produeto, đistinguiendose los produc¬ 
tos farmaceutioos por su alta pureza en comparacidn a la de los 
productos industriales. Para productos de pureza relativamente 
baja como las enzimas para detergentes, la operacion de purifi¬ 
cacidn final consiste solo en la eliminacidn del solvente. Para 
productos de alta pureza, las operaciones de purificacidn finales 
son normalmente la cromatografi'a y la ultrafiltracidn. 
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(a) Cromatografia; Es una operacion que se realiza al final de 
un proceso, en concordancia con la regla heun'stica “hacer 
las separaciones mas difi'ciles y carets al final”, Existen difer- 
entes tipos de cromatografia como la de intercambio ionico, 
la de filtracion por gel y la de afinidad, entre otras. Normal- 
mente se requiere de una secuencia de varias operaciones cro- 
matograficas para alcanzar la pureza deseada del producto. 
En la seleccion de la secuencia de estas operaciones debe ob- 
servarse la cuarta regla heun'stica: “seleccionar el proceso 
que permita aprovechar al m^imo las điferencias entre las 
propiedades del producto y los contaminantes. 

i. Cromatografia de Filtracion en Gel: Este tipo de cro¬ 
matografia separa moleculas en base a su tamano mo- 
lecular; tiene dos aplicaciones principales: remocion de 
pequenas moleculas de las protemas y remocion de pro- 
temas contaminantes de la proteina producto. En el 
fraccionamiento de protemas, la filtracion por gel es 
lenta comparada con otras tecnicas cromatograficas. 

ii. Cromatografi'a de Intercambio Ionico: Esta separacion 
se basa en la diferencia de la carga molecular de las 
biomoleculas, Puesto que el la carga depende del pH 
y la fuerza ionica, cualquier anion o cation en un so- 
porte puede ser ussuio para realizar la separacion. En 
la practica sin embargo, la seleccion normalmente esta 
determinada por el pH al cual es estable el producto que 
se desea purificar. 

i ii. Cromatografia de Afinidad: Las separaciones por afini- 
dađ o reconocimiento molecular, estan basadas en las 
interacciones especificas entre biomoleculas. Es una o- 
peracion apropiada en cualquier etapa de la purificacion 
del producto y particularmente lo es para el manejo de 
grandes voliimenes de material con baja concentracion 
de producto y gran cantidad de contaminantes. Es una 
operacion altamente eficiente ( mas del 90 % ). Su limi- 
tante es el alto costo de los niateriales (ligandos) involu- 
crados. 
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4. Acabado. 

Las operaciones' de acabado comprenden aquellas que se realizan 
para la esterilizacion y estabilizacion del producto. 

Los microfittros de membrana son utilizados para esterilizar so- 
luciones biofarmaceuticas, removiendo cualquier contaminacion 
bacteriana. Una limitante de estas membranas es la incapacidad 
para la remocion de pirogenos y virus. Para minimizar el riesgo de 
contaminacion el agua utilizada đebera estar libre de pirogenos. 

Para incrementar la vida del producto se utilizan como agentes 
estabilizadores algunas sales como sulfato de amonio, cloruro de 
calcio o cloruro de sodio. Algunos productos son mas estables 
como soliđos. Las tecnicas m^ comiines de deshidrateicion para 
productos inestables son la liofilizacion y la cristalizacion. 


Metodo Algoritmico 

El uso de algoritmos matematicos para desarrollar la si'ntesis de un 
proceso, es en teoria el tinico camino valido para desarrollar un proceso 
optimo. Esto se basa en el hecho de que todas las secuencias posibles 
para el procesos pueden considerarse rigurosamente. El desarrollo de 
estos algoritmos se lleva a cabo međiante tecnicas de programacion 
matematica. 

Actualmente la Imea principa! de investigacion en tecnicas de pro¬ 
gramacion matematica, aplicadas a la optimizacion estructural de un 
proceso, se basa en el uso de la programacion lineal (o no lineal) entera 
mixta (MILP o MINLP de sus siglas en ingles). La idea principa! de 
estas tecnicas es la formulacion de una superestructura que consiste en 
un diagrama de flujo que contiene todas las posibles alternativas de 
diseno. A cada operacion unitaria de la superestructura se le asocia 
una variable binaria (una variable que solo puede tomar los valores 0 o 
1) y se construye una formulacion optima. A continuacion se presenta 
una descripcion de estas tecnicas para una situacion particular. 

Generalmente el problema consiste en separar una mezcla que tiene 
N componentes: A, (7, ■ . . y esta separacion puede ser realizada 
međiante M metodos đe separacion. La si'ntesis consiste en obtener la 
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secuencia optima de separacioii utilizando el costo total como funcion 
objetivo. 

Para desarrollar este problema se bačen las siguientes considera- 
ciones: 

1. Se parte de una mezcla ternarla {ABC) y como resultado de una 
separacion o varias separaciones de la mezcla se obtienen los sub- 
grupos: 1. (ABC), 2. (AB), 3. (BC), 4. (AC), 5. (A), 6. (S), 
7. (C) 

2. Los metodos de separacion son: 1. destilacion y 2. extraccion 

3. Los componentes en cualquier mezcla estan colocados en orden 
descendente con respecto a la propiedad caracteristica en la que 
se basa el metodo de separacion. 

En el caso de la destilacion el orden de los compuestos de la 
mezcla es (ABC), lo que significa que el compuesto A tiene mayor 
volatilidad que el compuesto C. De esta manera pueden tener 
lugar dos separaciones en la columna de destilacion: (AjBC) o 
(ABIC). 

En el caso de la extraccidD el orden en el cual se encuentran 
los componentes de la mezcla es (BAC), lo que significa que el 
componente B tiene mayor solubilidad que el componente C. En 
el extractor las separaciones que tienen lugar son: (BjAC) o 
(BAfC). 

4. La funcion primaria de una etapa de separacion es separar los 
dos componentes adyacentes. Se denominan fase ligera y fase 
pesada a los componentes adyacentes entre los cuales tiene lugar 
la separacion. 

En la Figura 2.5. se muestra a superestructura que origina el proble¬ 
ma de separacion de la mezcla ternaria considerando solo los metodos de 
separacion aiternativos: destilacion y extrckcci6n. En la parte superior 
de dicha figura se muestra el proceso utilizando como operacion de 
separacion la destilacion y en la parte inferior se muestra la separacion 
por extracci6n. La destilacion o la extracci6n pueden ser usadas en 
cualquier nivel de la separacion. 
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Figura 2.5: Superestructura de todas las secuencias de separacion al- 
temativas para una mezcla temaria. Fuente: Prokopakis y Asenjo, 
1990. 

RcpfođucidA con el pertni«o đe M^rce) Delcker Ine. CopyTig|it ©1990 . Tođoe los derechos reser- 
vados. 
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Para sistematizar el analisis se emplean las convenciones siguientes: 

1. Se definen los siguientes indices: 

i: subgrupo 

j: metodo đe separacion empleado 
k: fase ligera obtenida en la separacion 

2. Se introduce una variabte binaria para cada operacion. Por 
ejemplo la variable binaria se asocia a la separacion que se 
realiza en el grupo ABC, por medio de la destilacion y cuya fase 
ligera es A. 

3. Se define la variable costo para cada operacion. Esta varia¬ 
ble es funcion de par^etros operacionales como : temperatura 
(T), presion {P) y flujo (F). 

4. Se establece la funcion objetivo que permite la optimizacion del 
proceso, para la obtencion de la secuencia de separacion de costo 
minimo. Esta funcion puede puede formularse como; 

= . (2.1) 
»' i * 

de tal manera que el costo total CT sea im'nimo. 

La funcion objetivo esta sujeta a las siguientes restricciones: 

1. Una y solamente una separacion que involucre al subgrupo con 
N componentes (mezcla original) de^e existir en la secuencia. 

M N~l 

EE ViJJ: = 1 * = 1, ... 2^ - 1 (2.2) 

fc=i 

2. Para cualquier subgrupo, cuando mucho una separacion que in¬ 
volucre a ese subgrupo puede existir en la secuencia. Cualquier 
subgrupo que haya sido procesado no puede aparecer nuevamente 
en otra separacion. 
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M ATi-l 

53 53 ^ * = 3, . . ., JV - 1 (2.3) 

i=i k=i 

donde Ni es el numero de componentes en el subgrupo. 

3. Cualquier separacion (ij,k) produce dos subgrupos. Si ta separa- 
cion (ij,k) existe, entonces existe una y solamente una separacion 
para para cada uno de los dos subgrupos. Sean m y n dos sub¬ 
grupos, entonces: 


M 

yi^,k ^ 53 53 ( 2 . 4 ) 

|i=l 

A# W«-l 

— 53 53 ( 2 * 5 ) 

t>=i 

Resolver el sistema de ecuaciones a que da lugar la ecuacion (2.1) 
no es facil, y su complejidad aumenta conforme aumenta el numero de 
metodos de separacion considerados y el numero de componentes de la 
mezcla respectiva. 

En algunos casos la formulacidn matematica de un problema de 
secuenciacion de operadones de separacion puede simplificarse, dando 
indicaciones al programa que le permitan la eliminacion de algunas 
operadones de separacion. Por ejemplo; nunca usar la cromatografi'a de 
afinidad en presencia de particulas celulares o no usar la centrifugacion 
despues de la filtracion. En particular, los tres conjuntos de ecuaciones 
de restriccion dados en la formulacion anterior conjuntamente con las 
restricciones de los parametros oper 2 tcionales, garantizan la viabilidad 
de la solucion (Prokopakis y Asenjo, 1990). 

Sistemas Expertos 

Un sistema experto es un programa de computadora disenado para 
tomar decisiones fundamentadas en una base de conocimientos y en 
un sistema de inferencia, Una vez que el disenador ha alimentado al 
sistema experto (SE) con datos relativos al producto y a la fuente de 
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Figura 2.6: Diagrama de operacion de un sistema experto. 

donde se va a obtener, el sistema debe ser capaz de generar un proceso 
de recuperacion. En la Figura 2.6 se muestra un diagrama de operacion 
de un SE. 

En los procesos biotecnologicos para obtencion de protemas, el di- 
seno de la secuencia de las operaciones de recuperacion y purificacion 
utilizando un sistema experto, se inicia con la respuesta del usuario a 
preguntas basicas sobre el producto y sobre la celula de la cual se va a 
obtener. 

Una pregunta tipica es la siguiente: ^Que tipo de celula esta siendo 
crecida para generar la proteina en cuestion? 6 ^cual es la concen- 
tracion?. Se preguntara tambien sobre algunas propiedades de la pro¬ 
teina de interes que puedan afectar el ptoceso de separ 2 icion, como 
son: punto isoelectrico, hidrofobicidad superficial, peso molecular, lo- 
calizacion dentro de la celula y concentracićn. 

Una vez que se ha alimentado la informacion basica al sistema, este 
genera el diagrama de bloques de todas las etapas del proceso. Este 
diagrama contiene una descripcion de aqueUas operaciones en la se¬ 
cuencia de separacidn que deben ser llevadas a cabo para para obtener 
el producto con el rendimiento y pureza deseada por el usuario. Poste- 
riormente el sistema decide sobre la operacion uiiitaria particular que 
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debe emplearse en cada etapa. En este tipo de sistemas la informacion 
cualitativa se propor.ciona mediante conjuntos de reglas inferenciales 
“SI - ENTONCES”. 

Ejemplo 2.2.- Funcionamiento de los sistemas expertos. 

Se desea seleccionar un proceso mediante un sistema experto, para la 
obtencion de insulina pura a partir de un caldo de E. coli recomblnante 
que produce TrpE-Met-proinsulina intracelularmente (Prokopakis y A- 
senjo, 1990; Datar y Rosen, 1990). 

Solucidn: 

1. Deben aUmentsurse al SE los parametros que caracterizan al pro¬ 
ceso que en este caso son: 

Parametros Generales 

Tipo de celula: E. coli recomblnante 
Producto de interes; proteina 
Localizacidn celular: intracelular 
Nombre: insulina 

Presentacion en el mercado: cristales de insulina 

Parametros Elspecilicos 

Peso molecular 
Hidrofobiddad 
Punto isoelectrico 
Curva de titulacion 

Base de datos sobre liberacidn diferencial del producto 
Base de datos de equilibrio en dos fases 
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2. E1 sistema experto reviša las reglas de Ja base de conocimientos 
para seleccionar el equipo de cosecha (EC). Cuando existen equipos 
alternativos para realizar la misma operacion, el sistema cuenta con 
ponderaciones heuristicas que auxiliaD la seleccion. 


SI Microorganismo = Levađura 

ENTONCES EC = Centrifuga de Discos 0.6 

EC = Microfiltracion 0.4 


SI Microorganismo = Bacteria 

ENTONCES EC = Centrifuga de Discos 0.5 

EC = Microfiltracion 0.5 


£n este caso debido a las caracteristicas de la E. coH y al cono* 
cimiento experimental que se proporciona al SE, este elige la opcion 
**centrifuga de discos” para la operacion de cosecha de celulas. 

3. Una vez que se ha definido el equipo de cosecha deberan estable- 
cerse los parametros de la corriente de salida de la unidad, como son; 
concentracion, viscosidad, densidad y otrqs. El SE consulta al usuario 
sobre estos parametros ya sea que hayan sido medidos o estimados es- 
timados. 

4. El SE decide sobre las operaciones siguientes en base a la infor- 
macion que le proporcione el usuario sobre la localizacion del producto, 
usando las siguientes reglas: 
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SI Microorgaitismo = Mamifero 

ENTONCES E1 Producto es Extracelular 


SI E1 Producto es Intracelular 

ENTONCES Se Requiere Rompimieato 

Se Requiere Separacidn de Desechos 
Se B;equiere Precipitacion de Acidos Nucleicos 


SI E1 Producto es Extracelular 

ENTONCES No se Reguiere Rompimiento 

No se Requiere Separacidn de Desechos 

No se Requiere Precipitacion de Acidos Nucleicos 


5. En este caso como la proteina de interes es intracelular, el SE 
establece la necesidad de realizar operaciones de rompiiniento celular 
y separacidn de desechos, Posteriormente el SE selecciona e! equipo 
requerido para cada una de las operaciones. 

1. £n el caso de la operacion de rompiiniento celular, utiliza las 
siguientes reglas para seleccionar el equipo de rompiiniento celular 
(ER). 
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SI Se Requiere Rompimiento y 

Microorganismo — 
ENTONCES ER = 

Tamano de los Desechos = 


Bacteria 

Homogeneizador 

Peqtieno 


SI 


ENTONCES 


Se R6quiere Rompimiento y 
Microorganismo = Bacteria 

y las proteasas son altas 
Agregue nn inhibidor de 
proteasas al medio 


SI 

ENTONCES 


Se Requiere Rompimiento y 
Microorganismo = 

ER = 

Tamano de los Desechos = 


Levadura 

Homogeneizador 

Pequeno 


SI Se Requiere Rompimiento y 

Microorganismo = 
ENTONCES ER = 

Tamano de los Desechos = 


Hongo 

Molino de Perlas 
Medio 


2. E1 sistema decide la separapacićn de los cuerpos de inciusion del 
homogeneizado utilizando el mismo equipo de centri fugacion em- 
pleado en la cosecha celular. 
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Con las letras a, 6,c se muestran en la Figura 2.7 las tres primeras 
operaciones generadas con el SE. Hasta este punto del proceso la TrpE* 
Met-proinsulina obtenida se encuentra formando cuerpos de inclusion. 


6. Se establece la necesiđad de solubilizar los cuerpos de inclusion 
con una solucion de acido clorhidricoguanidina (GuHCl) y mer- 
captoetanol en un reactor quimico, para obtener una solucion de TrpE- 
Met-proinsulina. 

7. Se establece la necesidad de concentrar la solucion de TrpEl-Met- 
proinsuliha. Para decidir sobre el metodo de concentracion y el equipo 
(EC) el SE utiliza las siguientes reglas; 


SI Se RequieTe Concentradon 

y la Eficiencia de la Separacidn 
en Dos Fases = Alta 

y la EUdenda de Adsorddn = Alta 

ENTONCES IMPRIME: Debido a que ambas operadones 
tienen una eficiencia alta, el equipo 
mas ađecuađo seri aquel que se liaya 
utilizađo experimentalmente 


SI Se Itequiere Concentradon 

y la Efidencia de la Separadon 
en Dos Fases = 
y la Eficienda de Adsorcioii = 
ENTONCES EC = 


Alta 

Mediana o Đaja 
Separadon en 
Dos fases 
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SI Se Requiere ConceDtracion 

y la Eficiencia de la Separacion 
en Dos Eases = 
y la Eficiencia de Adsorcion = 
y la Eficiencia de la 
Interaccion Hidrofobica = 
ENTONCES EC = 


Baja 

Baja 

Baja 

Precipitacion 
(sulfato de amonio) 


En los procesos establecidos para la obtencion de insulina, la con- 
centracion se realiza mediante una precipitacion. 

8. Se decide utilizar el mismo equipo de centrifugacion empleado en 
la cosecha de celulas para separar el precipitado de la solucion anterior. 


9. El concentrado se somete a un tratamiento en un reactor quimico 
para liberar la proinsulina. 

10. La solucion obtenida en g esta compuesta de proinsulina, frag- 
mentos de TrpE y residuos de metionina, que podran separarse por un 
procese de ultrafiltracion para obtener un concentrado de proinsulina 
eruda (operacion h de la Figura 2.7). La concentracion de proinsulina se 
inerementa mediante una evaporacion. El concentrado de proinsulina 
eruda se renaturaliza en un reactor quimico. 

11. Una vez renaturalizada la proinsulina debe ser purificada en una 
operacion de alta resolucion. El SE cuenta con reglas para la seleccion 
del equipo de alta resolucion (EAR) como las siguientes: 


SI 

ENTONCES 


Đio eispecificiddd 
es posihle 

EAR = 

Crojitalograf/a de Afinidad 

0.3 

EAR = 

Croiiiatografia de liitercaiiibio 



lonico da Alta Resolucion 

0.6 

EAR = 

Croinatogta/ja da Intaraccjon 



Hidrofobica 

0,1 
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SI 

ENTONCES 


Producto = 

IgG Monoclon^ 

EAR = 

CronuttograflA dc Afiiitd«đ 0.6 


6ioe«pecllica 

EAR = 

CromatografTa d« lotercambio 0,4 


Unico (1 o 2 «tapa«) 


SI Producto = 

ENTONCES EAR = 
EAR = 


No otci Definido 

CromAtogralia de Almidad 0.3 
CromMogr^A d« lutercambio 0^ 
liSnico 


12. A1 Uegar a ciertos puntos de la secuencia el SE puede hacer 
preguntas adicionales al usuario, para poder determinar la operacion 
mas apropiada. Una pregunta puede ser: ‘‘^Tendra el producto usos 
terapeuticos?’*.. Si el usuario a su vez pregunta ^‘^por que?”, el sistema 
respondera; ^Si el producto va a tener uso medico la proteina debe 
tener una pureza de 99.98% y debe estar libre de pirogenos”. Cuando 
el usuario responde *‘ 51 ” a la pregunta del SE., entonces este decide 
que la operacion de purificacion de insulina proveniente del reactor 
enzimatico (en el cual la proinsulina se transformo en insulina) debe 
ser una cromatografia liquida de alta resolucion (HPLC), operaciones 
i, m de la Figura 2.7. 

13. Finalmente se puede mencionar que para la selecciou de las 
operaciones de acabado el sistema toma en cuenta la presentadon del 
producto en el mercado, seleccionando para ello las operaciones o, p, g, 
de la Figura 2,7 y que producen la insulina humana recombinante, 
purificada al 99.9%, lista para su comercializacion. 

De lo antes expuesto se despreiide que los sistemas expertos pueđen 
ser una herramienta muy litil en la sintesis de procesos de bioseparacion. 
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1 


Figura 2.7: Diagrama de bloques para el proceso de obtencion de in- 
sulina humana. 
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{«) 


( 9 ) 


(h) 


()) 


(i) 


(k) 



Figura 2.7; Continuacion... 



2A. DISENO 


(I) 


(m) 


(n) 


(o) 


(P) 


(q) 



kisultna 


Insdina Pura 


Concentrado 
de Insulina 


Crifit^de 

Inedlina^-Zh^ 


Pasta crislalinade 
Insdlinag-Zn^ 


InsUvia Humana Recombinate 


99.9 % de pureza 


Figura 2.7: Continuacion.. 
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2.5 Sumario 

La seleccion de un proceso de separacion para la obtencion de un pro- 
đucto biotecnologico se basa funđamentalmente en el mercado đel pro- 
ducto y en sus especibcaciones. 

Existen varios metodos que contribuyen a seleccionar el proceso 
de bioseparacion optimo, sin embargo el proceso fina! generalmente es 
obtenido mediante una combinacion de la teorfa y la experiencia de que 
se dispone. 
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2.6 Problemas 

2.1.' Desarrollar un diagrama de flujo de un proceso para la obtencion 
de un producto biotecnologico. 

2 .2. - £1 proceso de obtencion de una enzima consta de cuatro o- 
peraciones de separacion, cada una de ellas presenta una eficieDcia de 
recuperacion del 80 %. Estime la recuperacion global del proceso. 

2.3. - Se cuenta con los siguientes datos para producir insulina re- 
combinante; 


(A) Mercado: 


Produccion 

1,000 kg/ano 

(B) Costos anuales: 


ano 1: 

$34,877.00 

ano 2-10: 

$31,525.00 

(C) Depreciacion: 

$2,766.00 

(D) Inversion fija y diferida: 

$30,468.00 

(E) Capital de Trabajo: 

$2,742.00 

(F) ISR: 45 % 



Estimeir el preclo de venta para obtener un Retorno Sobre la In- 
version (RSI) de 40%. 

Resp. $53,664.00/Kg 
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Del conjunto de operaciones que integran normalmente un procese 
de bioseparacion, en esta parte se revisan las relacionadas con la re- 
mocion de insolubles y la ruptura celular, que son utilizadas en las 
primeras etapas de recuperacion del produeto de acuerdo a las tres 
primerćis reglas heun'sticas de la seleccion del proceso de separacion. 

En las operaciones de remocion los principales insolubles que se con- 
sideran son celulas enteras, restos celulares y cuerpos de inelusion. Para 
la remocion de insolubles de un caldo pueden ser utilizados diversos 
tipos de equipos; la seleccion depende de varios factores como el tipo 
de celula, la disponibilidad de equipos, eficiencias y costos, 

Las operaciones ti'picas de remocion de insolubles son la filtracion 
tradicional, muy utilizada peira la separacićn de hongos filamentosos; y 
la centrifugacion, empleeida en la separacion de levaduras, bacterias y 
celulas de mamiferos. Estas operaciones se tratan en los capi'tulos 3 y 
4, respeetivamente. 

Cuando el produeto de interes es intracelular despues que las celulas 
han sido separadas del caldo es necesario romperlas. En el capitulo 5 
se presentan los principales equipos que se emplean en esta operacion 
a nivel industrial y los principales factores para su diseno. 


I 



Capftulo 3 
Filtracion 


3.1 Introduccion 

La filtrax:i6n consiste en la separacion de un solido de un fluido por 
accion de un medio filtrante y un gradiente de presion. 

Normalmente en los procesos biotecnologicos se utilizan tres tipos 
de mecanismos de filtracion (Figura 3.1): 

- Filtracion de leclio profundo. 

- Filtracion con formacion de torta o filtracion convencional. 

- Filtracion por membrćtnas (Microfiltracion y Ultrafiltracion). 

En la filtracion de lecho profundo los solidos se depositan dentu 
đel medio filtrante. En la filtracion con formacion de torta los solido: 
se depositan sobre el medio filtrante formanđo una pasta. La flltracioi 
por membrana se realiza utilizando membranas especiales de tamant 
de poro muy pequeno, que generalmente operan con flujo paralelo a 1; 
membrana (cruzado), de tal manera que no hay un deposito de solido 
sobre la membrana šino una concentracion del caldo. 

De los tres mecanismos de filtracion descritos, dos son de particula 
interes en las bioseparaciones solido-liquido: La filtracion convenciont 
y la filtracion con membranas. 
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a 


Susperraion 


Medio filtrante 


ini 

FiHracićn de tedho profundo 

Suepcsneion 

b). Rtradon oon fonnadćn d e torta 
Suspensidn 

r* * ■ * * 

'Tr /-r-* Ei^ 




Membrana 
[O FiHrado 


c). Fidracićft oon menk^ana 


Figura 3.1: Mecanismos de filtracion. 
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E1 objetivo este capi'tulo es presentar los aspectos fundatnentales 
de la filtracion convencional y su aplicacion a la filtracion de caJdos 
biologicos. La filtracion por membranas se revisa en el capi'tulo 10. 

En la seccidn 3.2 de este capftulo se centra la atencion en los fun- 
damentos de la filtracion convencional. Los principaJes equipos que se 
utilizan en este tipo de filtracion se presentan en la seccion 3.3. La 
seccion 3.4 se dedica a presentar los aspectos mas relevantes del diseno 
de fUtros convencionales. 


3.2 Fundamentos 

La filtracion convencional forma parte de un conjunto de operaciones 
Ilamadas Bioseparaciones S61ido-Lfquido (BSL). Para llevar a cabo un 
proceso de BSL generalmente es necesario seleccionar entre una opera- 
cion de filtracion y una operacićn de sedimentacion (como la centrifu- 
gacion), y frecuentemente la decision es instrumentar una combinacion 
de estos dos tipos de operaciones. 

Debido a la naturaleza de los caldos que se manejan en biosepara¬ 
ciones, es comiln que estos sean pretratados mediante agentes ffsicos o 
qufmicos para mejorar su comportamiento en las operaciones de sepa- 
racion s6iido-h'quido a que van a ser sometidos. 

Un 2 ispecto fundamental en el tratamiento de la operacion de fil¬ 
tracion es la teorfa basica existente, la cual contribuye al diseno, se- 
leccion y operacion racional de los diferentes equipos de filtracion. De 
particular interes es observar como esta teoria puede ser utilizada en la 
filtracion de caldos biologicos. 

En base a lo anterior, esta seccion se ćentra en tres aspectos funda- 
mentales: 


• La filtracion como parte de los sistemas de BSL. 

• El pretratamiento de caldos biologicos. 

• La teon'a de la filtracion convencional. 
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Figura 3.2: Etapas y metođos de tas BSL. Adaptada de Tilier, 1974. 

BeproducidA con «1 pcnaho de Mc Gr«w Hill Ine« .. Copyrjghi ©1974.. Tođoa lot derechos 
recenmdo«. 


3*2.1 La Filtraciou como parte de los Sistemas de 
BSL 

Un proceso de separacion s61ido-liquido (Figura 3.2) consta genersd- 
mente de una o mas etapas (Tiller, 1974 ), entre las que destacan las 
siguientes: 

- Pretratamiento. 

- Concentracion. 

- Separacion de solidos. 

~ Postratamiento. 

El pretratamiento mejora las propiedades del caldo para facilitar la 
separacion. La concentracion de solidos permite una separacion gruesa 
de solidos que di8minuye el volumen a manejar, y puede disminuir los 
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Tabla 3.1: Factores para el diseno y seleccion de procesos de BSL. 


RequerimiGntos 
dd Proceso 

Propiedades 
del Caldo 

Caracteristicas 
del Equipo 

Fivjo 

Tamano de particula 

Capacidad 

Intermitente o continuo 

deiiflidades 

Intermitente o continuo 

% SepAracićii 

Viscosidad 

Tamano de partfcula 

PostratAniietitos 

Ticmpo sedimentacion 

Conc. m^Kjma 

Eštedlidad 

% Sdlidos 

Capacidad de lavado 


Tipo de torta 

E«terilidad 


Espiutteo 

Clarjdad descarga 


Toxicidad 



Labilidad 



costos del proceso global de separacion solido- liquido. La mayor parte 
de los solidos es obtenida en la etapa de separacion . Los solidos re- 
cuperados pueden requerir un postratamiento de lavado o secado de 
acuerdo con los requerimientos del proceso. 

En el diseno y seleccion del proceso de ĐSL es necesario considerar 
varios factores de orden tecnico que deben conjuntarse para una ade* 
cuada decision. En la Tabla 3.1 se presentan algunos de estos factores 
agrupados de acuerdo a los requerimientos del proceso^ las propiedades 
del caldo y los equipos disponibles. 

En general todos los sistemas mecanicos de BSL estan basados en 
dos principios (Svarovsky, 1979) que dan origen a las operaciones de: 

- Sedimentacion. 

- Filtracion. 

I 

En el proceso de sedimentacion la separacion se basa en una dife- 
rencia de densidad entre la fase solida y la fase liquida. Entre mayor 
sea esta diferencia la separacion es mas facil. Cuando esto no ocurre, 
la diferencia puede ser aumentada aparentemente aplicando una fuerza 
centrifuga o incrementando la densidad de la particula por medio de 
una coagulacion o una floculacion. Los principales equipos utilizados 
en BSL que se basan en el principio de sedimentacion, son los sedimen- 
tadores por gravedad y las centn'fugas. 
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En la filtracion la sepčuracion se logra utiltzando ur medio fi'sico que 
no permite el pašo đe soHdos a traves del cual el flm'do se hace pasar 
por medio de un gradiente de presion. 

En general los sistemas de sedimentacidn son mas baratos y pueden 
operar continuamente, pero no recuperan el 100% de los solidos. Sin 
embargo, aun cuando el sedimentador no alcance la separaddn deseada, 
es posible utilizarlo conjuntamente con un filtro como una operacion de 
concentracida previa a la de acabado que rećdiza la filtracion. 

En el diseno y seleccion de sistemas para ĐSL es necesario conside- 
rar algunos factores de orden practico que permiten complementar los 
analisis que se efectiian en cada uno de los capitulos de esta parte del 
libro, dentro de los cuales se puede destacar los siguientes: 

- Vartas combinaciones de equipos pueden ser tecnicamente factibles 

para lograr una determinada separacion . Sin embargo, tratando- 
se de materiales biologicos el numero de posibilidades se reduce 
considerablemente. 

- El an^isis teorico que se dispone de las BSL es limitado, asi como el 

conocimiento de las propiedades basicas de los medios (porosidad, 
permeabilidad, tiempo de sedimentacion, etc.), de tal maneraque 
en el diseno y seleccion del equipo las pruebas e}q>erimentales 
directamente con el material, y la experiencia, juegan un papel 
muy importante. 

- Parte considerable de la informacidn, la experiencia y los equlpos 

para pruebas experimentales, esta en manos de las compani'as 
fabricantes y/o distribuidoras del equipo. 

- La escala de experimentacion van'a con el tipo de operacion. En 

el diseno de filtros puede ser suficiente los datos obtenidos en el 
laboratorio. En el caso đe centn'fugas es generalmente necesario 
realizar pruebas a nivel piloto o a escala industrial. 

3.2.2 Pretratamiento de Caldos para ĐSL 

Las propiedades de los caldos sujetos a BSL pueden ser mejoradas por 
medio đe pretratamientos fisicos, quimicos o biologicos con el objeto de 
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facilitar estas operaciones. A ćontinuacion se describen tres tipos de 
pretratamientos comunmente empleados para caldos biologicos. 

Pretratamiento Termico 

E1 calentamiento de los caldos permite reducir su viscosidad, su vo¬ 
lumen y romper estructuras gelatinoseis que dificultan las operaciones 
posteriores, En el caso de caldos de celulas recombinantes esta ope- 
racion es obligada por cuestiones de seguridad ambiental. Por otro 
lađo, esta operacidn es de uso limitado cuando se manejan productos 
termolabiles. 

Coagulacion y Floculacion 

Debido a que los caldos biologicos sujetos a BSL presentan psurticulas 
muy pequenas (0.5 a 100 fitn), los pretratamientos para incrementar el 
tamano de parti'cula facilitan su manejo, 

Las partfculas coloidales (tamano en el rango de una micra) no sedi- 
mentan facilmente debido a que por accion de sus cargas superficiales 
forman suspensiones muy estables Ilamadas soles, a diferencia de las 
suspensiones formadas por partfculas de mayor tamano que sedimen- 
tan con relativa facilidad. 

Las soles pueden ser ^llte^adas por medio de agentes quimicos, En 
el proceso de coagulacion se emplean electrolftos simples que neutra- 
lizan las cargas repulsivas superficiales de las celulas o partfculas, lo 
cual genera fuerzas de atraccion del tipo de London- Van Der Waals 
entre ellas, que permiten formar partfculas mas grandes y densas. Los 
electrolitos m^ empleados son derivados de iones polivalentes positivos 
como fierro, aluminio y calcio. La coagulaicion tambien puede ser efec- 
tuada empleando sustancias que varfen el pH del caMo y por lo tanto 
la carga superficial de las partfculas, 

En el proceso de floculacion se utilizan sustancias qufmicas sinteticas 
de alto peso molecular Ilamadas poli electrolftos. Estos producen un 
efecto combinado (Figura 3.3) ya que actiian neutralizando las cargas 
superficiales de las partfculas y provocan su atrapamiento por medio 
de las redes que forman. 

Los polielectroiftos pueden ser anionicos, cationicos o neutros. Los 
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Figura 3.3: Mecanismo de floculacion. 

materiales disponibles comerciidmeiite son derivados de la poHacril- 
amida, i>olietileniniina y la poliamina. 

importante senalar que los pretratamientos quimicos son de nso 
limitađo dado que implican la adicion de siistancias al calđo que pueden 
agregar toxictdad o impuiezas a este. 

Ubo de Ayudas-Filtro 

En las operaciones de filtracion convencional se emplean sustancias 
solidas Ilamadas Ayudas-Piltro (AF). Estas sustancias se adicionan al 
caldo antes de la filtracion y/o se utilizan como precubierta del filtro. 
Los AF actiian como adsorbentes de leis partfculas coloidales mejorando 
el tamano de parti'cula., y mejorando la incompresibilidad y permeabi- 
lidad de los solidos, de tal manera que se facilite su filtracion. 

Los AF mas utilizados son l^^s tierras diatomeas (Rees, 1990) y las 
perlitas. Las tierras diatomeas son restos de esqueletos de pequenas 
plantas acuaticćis prehistoricas que se obtienen de depositos naturales. 
Las perlitas se obtienen de vidrios volcanicos que contienen de 2 a 5% de 
agua, que permite romperlos por accion termica o de presion, formando 
nn polvo con caracten'sticas apropiadas como AF. 
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Con el uso de los AF la filtracion se convierte en una operacion de 
tres pasos: 

- Primero se forma una precubierta de AF sobre el medio filtrante 

haciendo reciclar sobre este una lecbada de AF. 

- Una vez formada la precubierta se inicia la alimentacion del caldo 

a filtrar, al cual se le agrega continuameute una dosis de AF. 

Esto permite que ias caracten'sticas de la superficie de filtracion 

se mantengan uniformes. 

- Al final del ciclo la precubierta de AF debe ser removida. 

La precubierta de AF permite retardar el taponamiento del filtro, 
facilita su limpleza, dis min uye la caida de presićn y produce un filtrado 
de calidad uniforme. La adicion continua de AF al caldo es uno de los 
metodos mas efectivos para minimizar los costos de filtracion. La dosis 
de AF que es necesario agregar continuamente es funcion directa de 
la concentracion y compresibiliđad de los soHdos del caldo. Asfmismo, 
entre mas rapido se desee efectuar la filtracion, la dosis necesaria es 
mayor, ya que para aumentar la velocidad de filtracion se requiere un 
mayor gradiente de presion, lo que bace necesario aumentar la incom- 
presibilidad y porosidad del material solido, 

Existen diversas marcas comerciales de AF que difieren basicamente 
en el tamano de parti'cula. Los de partfculas mas grandes facilitan la 
filtracion pero producen filtrados mas turbios. La seleccion implica un 
compromiso entre el flujo deseado y la claridad aceptable. 

3.2.3 Teoria de la Filtracion, 

La filtracion convencional (Figura 3.4) puede ser definida como la se- 
paracion de los solidos de un bquido. Esta se efectua haciendo pasar 
una suspension a traves de un medio permeable que retiene los solidos 
utilizando un gradiente de presion. 

La teoria de la filtracion convencional se deriva de los estudios de 
la mecanica de fluidos en medios porosos. La ecuacion que describe 
el movimiento de fluidos newtonianos a traves de medios porosos, fue 
formulada en 1856 por el geologo Frances D’Arcy. La aplicacion de 
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Fueiza impulsota 
PTesJćno 
\/xio 


EOUIPODE 

Ftt.TRAOO 



Medk>fiHiante 


Figura 3.4: Concepto de filtracion. 


esta ecuacidn al caso particular donde se desprecian los efectos gravita- 
cionales (ledios cortos), puede ser escnta como: 


donde ^ : 


k^P 



(3.1) 


*Las unidades de loe mietnbroe de ias ecuaciones se preseotan eti tćrminos de 
dimenstoaee fuadamentales y eatre parentesis cuadtados. Las dimeosiones fiiuda- 
mentales se representui como; 


F: Fuerza. 


Ml Masa. 


Li Longitud. 

(; Tiempo. 

®: Temperatura. 

Las unidades b^icas empleadas en la mayor parte del texto corresponden a las 
del Sistema Internacion^ de medidas (SI). 
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v: Velocidad superficial de licjuido (flujo volumetrico por area de fil- 
tracion). [L/i]. 

k: Permeabilidad del lecho.fL^j. 

AP: Cai'da de presion a traves del lecho, 

£: Profundidad del lecho filtrante. IL]. 

(i: Viscosidad del flm'do. [M/L — i], 

La velocidad de filtracion puede ser descrita en terminos del volu¬ 
men de filtrado y el area de filtracion (dos parametros mas facilmente 
medibles) como: 


- 1 ^ 

A dt 


(3.2) 


Combinando las ecuaciones (3.1) y (3.2) y expresando la relacion 
i/k como una resistencia ii, se puede obtener la ecuacion diferencial 
basica de la filtracion convenclonal: 


1 dV AP 
A dt fiR 


(3.3) 


En la ecuacion (3.3) /? es la resistencia total a la filtracion. E^ta 
resistencia puede expresarse como la suma de dos reslstencias en serie: 


R = Rt A Rm (^‘^) 

donde Rt es la resistencia de la torta y Rj^ es la resistencia del medio 
filtrante. 

Combinando la ecuaciones (3.3) y (3.4) se obtiene; 

1 dV _ AAP 

A dt liiRt + R^) ^ ^ 

Las ecuaciones (3.3) y (3.5) solo pueden ser aplicadas a soluciones 
diluidas en regimen laminar, cuando el niimero de Reynolds modificado 
es menor a 5, 6: 
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OonVnuoa at vado 


Man»ay Placaa 


Ho^ 
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Figura 3.5: Clasificacion de filtros. 


< 5 (3.6) 

^(1 -e) 

donde <£p e$ el diametro de parti'cula o điametro del poro en la torta, 
p es la densidad del flui'do y e es la fraccidn de espado vacfo del lecho. 
En general las biofiltradones cumplen con esta condidon. 


3*3 Equipo de Filtracion 

Existe una gran variedad de filtros (Figtira 3.5) cuyo mecanismo de 
filtracion es la formadon de torta (Moir, 1982). Estos tipos de filtros 
se pueden dividir en dos grandes grupos; 

Filtros intermitentes a presion. 

Filtros continuos al vaci'o. 

S.S.l Filtros Intermitentes a Presion 

En los filtros intermitentes a presion la solucion <jue contiene el solido 
a separar, es alimentada continuamente al filtro. Una vez que se acu- 
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mula una determinada cantidad de solido sobre el medio filtrante, la 
operacion es interumpida para descargar la torta, limpiar el filtro e ini- 
ciar un nuevo ciclo. Elste tipo de filtros pueden ser agrupados en dos 
categon'as (Figura 3.6); 

- Filtros prensa de marcos y plaćaš. 

- Filtros de camara con elementos filtrantes (hojas, charolas o tubos). 


Los filtros intermitentes de uso mas amplio son los filtros de mar- 
cos y plaćaš. La unidađ de filtracion esta formada por un marco que 
contiene dos plaeas formando una camara de filtracion. Los filtros cons- 
tan de veirias de estas unidades que operan en paralelo produciendo un 
solido bastante seco. Los filtros de marcos y plaćaš normalmente ope¬ 
ran en contacto con el ambiente y no son recomendables para cuando 
se trabaja con sustancias t6xicas. 

Los filtros de camara con elementos filtrantes toman su nombre del 
tipo y orientacidn de los elementos filtrantes. Operan en ambientes 
cerrados, tienen una relacion de area/volumen relativamente alta y son 
utilizados cuando los volumenes de filtracion son bajos. 

En los filtros intermitentes al finalizar cada ciclo de filtracion la 
torta debe ser descargada manualmente, por lo que este tipo de equipos 
puede tipificarse como de mano de obra intensiva, recomendables solo 
para bajas escalas de produccion. 


3.3.2 Filtros Contiuuos al Vacio 

Los filtros continuos mas utilizados en lafe bioseparaciones, principal- 
mente en la produccion de antibioticos, son los tipo tambor rotatorio 
al vacio (Figura 3.7). Este tipo de filtros se distinguen de los intermi¬ 
tentes por el hecho de que al girar permiten una descarga continua de 
la torta, de tal manera que pueden operar coiitinuamente por periodos 
largos de tiempo con flujos entre 200-1000 l/m} — h (Petrides et a/, 
1989). Normalmente utilizaii ayudas-filtro en dosis equivalentes a la 
concentracion de solidos del caldo que origina un problema de desechc 
de solidos. 
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Fitro de f)4aca y marooG 



Figura 3.6: Filtros intermitentes. Tornada de: Svarouvsky, 1979. 

RfiproducklAconelpenni^deMc Graw CopyrigJit©l979. Todoslosderccliosreservados. 
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Figura 3.7: Vista lateral đe filtro continuo tipo tambor. 


3,4 Diseno de Equipo de Filtracion 

En esta seccion se centra la atendon en el uso de la teoria fundamental 
de !a filtracion en el diseno de dos tipos de fiUros: 


• Piltros Intermitentes. 

• Filtros Continuos. 


En primer termino se revisa el caso de la filtracion intermitente 
donde la torta es incompresible y la filtracion se realiza con un gra- 
diente de presion constante. En segundo termino se revisa este mismo 
desarrollo pero para el caso donde la torta es compresible, que es el tipo 
de filtracion comunmente empleada en bioseparaciones a escala 
moderada. Finalmente, se aborda el diseno de los filtros continuos con 
tortas compresibles que es el caso mas comun para las filtraciones de 
caldos biologicos a gran escala. 
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3.4.1 Filtracion Intermiteute 

En la filtracion intermiteute con formacion de torta la separacion de- 
pende de varios factores dentro de los que destacan la permeabilidad 
de la torta que forme el solido que se desea separar, el tamano del poro 
de la torta, el tamano de la particula del solido y la compresibilidad de 
la torta. 

Desde el punto de vista de los parametros de operacion dos tipos 
particulares de filtracion intermitente son industrialmente importantes 
(Brown, 1982): 

- La filtracion intermitente a flujo constante. 

- La filtracion intermitente con cai'da de presion constante. 

La filtracion intermitente a flujo constante se produce debido a que 
algunos tipos de bombaš producen el mismo flujo a diferentes cabezales. 

En la filtracion intermitente con caida de presion constante, se pro¬ 
duce una disminucion gradual del flujo conforme aumenta el espesor de 
la torta. Este tipo de filtracion es especialmente util en la adquisicion 
experimental de datos para diseno, ya que el seguimiento del volumen 
del filtrado con el tiempo es relativamente facil de medir. 

Tanto en el caso de la filtracion intermitente a cai'da de presion 
constante, como en la de flujo constante , la resistencia de la torta varia 
conforme avanza el tiempo de filtracion al irse acumulando solidos. Sin 
embargo, la resistencia especiflca de la torta puede ser variable o no. 
Esta variacion depende de la naturaleza de la torta. 

El analisis general de la filtracion intermitente que se desarrolla en 
este capi'tulo, inicia con el tratamiento de tortas incompresibles cuya 
resistencia especiflca es constante. Posteriormente este tratamiento se 
aplica al caso particular de tortas compresibles, las cuales son carac- 
ten'sticas de materiales biologicos. Este desarrollo solo sera referido al 
caso en el cual la cai'da de presion es constante. 

Filtracion Intermitente: Tortas incompresibles y AP constante 

En el caso de tortas incompresibles la resistencia de la torta puede 
suponerse directamente proporcional a la cantidad de solidos (peso 
seco) depositados por unidad de area. Esto puede expresarse como: 
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Hi = aw ( 3 * 7 ) 

donde to es la cantidad de solidos secos depositados por unidad de 
drea y a es la resistencia especifica de la torta, La ecuacidn (3.7) puede 
ser expresada en terminos de parametros mas facilmente medibles: 

Rt = ap, (3.8) 

donde po es la cantidad de masa solida seca por unidad de volumen 
libre de solidos o volumen de flltrado del caldo a separar. 

Combinando las ecuaciones (3.5) y (3.8) se tiene: 

dV /4AP 

dt “/t [otpo (5) + 

La ecuacidn (3.9) puede escrlbirse en su forma reci'proca, e integrarla 
con las siguientes condiciones iniciales: 



pora < = 0 — 0 


y obtener la siguiente ecuacidn: 


M _ / papo \ V pRm 
V \2AP) A AP 


(3.10) 


La ecuacidn (3,10) puede ser utilizada para la obtencidn de parame¬ 
tros de fUtracidn en equipos intermitentes a presidn constante. Cuando 
se grafica At/V vs V/A se prođuce una linea recta con: 


pendiente = 


2AP 


ordenada en el origen = 


pRj^ 

AP 


Un caso particular de la ecuacidn (3.10) se presenta cuando la re¬ 
sistencia del medio es despreciable, entonces la ordenada en el origen 
toma el valor de cero y la ecuacidn se reduce a: 
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Figura 3.8: Cai'da de presion contra tiempo en una fiitracion intermi' 
teute. 


Otro caso particular de la fiitracion intermitente con caida de pre- 
sion constante se prođuce cuando se desea asegurar una formacion uni¬ 
forme de la torta evitando flujos altos al inicio de una corrida, que in- 
ducen la penetracion de solidos sobre el medio filtrante. En este caso la 
caida de presion se incrementa gradualmente hasta alcanzar una catda 
de presion constante (Figura 3,8). 

Bajo estas condiciones la integracion de la ecuacion (3.9) se efectua 
en el rango de cafda de presion constante, con las condiciones iniciales 

para t = i. ' V = K 

obteniendose la ecujicion: 


(t - ts)A _ ociipo {V + Vs) . 3^2 

{V - K) 2AP A ^ ‘ 

la que nos permite calcular parametros experimentales al grafičar: 




V-i-V^A 
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Filtracićn Intermitente: Tortas compresibles y AP constante 

La compresibiliđad de una torta se caracteriza por un aumento de su 
resistencia especi'fica al aumentar el gradiente de presion que actua 
sobre la torta. 

La mayon'a de las tortas de material biologico son compresibles. En 
estos casos la resistencia especi'fica puede ser correlacionada con el gra- 
diente de presion mediante la siguiente ecuacion empfrica (Silverblatt 
et al, 1974); 


a = a*{APy (3.13) 

donde a' es una constante relacionada principalmente con el tamano 
y forma de las pari'culas de la torta, y s es el fndice de compresibiliđad. 
Elste varia de cero para una torta incompresible a 0.8 para una torta 
altamente compresible (la correlacion es aceptable para s < 0.6 y AP > 
0.2 atmdsferas). 

La determinacion experimental de s y c/ requiere la realizacion de 
varias corridas de filtracidn con cafda de presion constante a varios 
niveles. Los datos pueden ser correlacionados en una grajica log(a) vs 
log(AP). Entre mayor sea el vaJor de s el efecto de la presion sobre 
la resistencia de la torta es severo, en estos casos es recomendable 
utilizar ayudas-filtro. 

Combinando las ecuaciones (3.10) y (3.13) se puede obtener la e- 
cuacion para describir la filtracion intermitente de tortas compresibles 
con cafda de presion constante: 


~ ~ /^^Vo V fiRm 
V 2AP^~’A^ AP 

Ejemplo 3.1.- Filtracion de actinomicetos. 


(3.14) 


Es bien conocido que los cultivos de actinomicetos como el Strepto- 
myces griseus presentan una gran resistencia a la filtracion (Aiba et (U, 
1972). 

En una filtracion intermitente a presion constante con un filtro de 
laboratorio de 110 cm^ de area y una cafda de presion de 70,000 N/m^, 
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Tabla 3.2: Datos y calculos de filtracion đel ejemplo 3.1. 


Datos j 

Calculos 

t (s) 

V (cm^) 

V/A (cm) 

At/V (s/cm) 

19 

i'oo" 

0.91 

20.90 

80 

200 

1.82 

44.00 

210 

300 

2.73 

77.00 

380 

400 

3.64 

104.50 

700 

500 

4.55 

154.00 

978 

600 

5.45 

179.30 

1215 

650 

5.91 

205.61 


se procesa un caldo de una concentracion de 0,015 Kg/l peso seco de 
celulas y una viscosidad de 0.0011 N — sjm^ (el caldo se adlclono con 
1% de tierras diatomeas, a un pH de 3.7 y una temperatura de 10"C), 
obteniendose los datos que aparecen en las prime^^ls dos columnas de 
la Tabla 3.2: 

Estimar la resistencia especifica de la torta a y la resistencia del 
medio Tžfrt* 


Solucion: 

En base a la ecuacion (3.10) y los datos que se presentan, se calculan 
primeramente los grupos AtjV y VjA, Estos calculos se muestran en 
las columnas 3 y 4 de la Tabla 3.2 y se presentan en forma grafica la 
Figura 3.9 . , 

a).- Calculo de la resistencia del medio. 

De acuerdo a la Figura 3.9 la ordenada en el origen es cero y por lo 
tanto la resistencia del medio no tiene un valor significativo: 


/ž™ = 0 


b).- Calculo de la resistencia especifica de la torta. 

De acuerdo al resultado del inciso a) se utiliza la ecuacion {3.10' 
para calcular la resistencia especifica de la torta. 
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pendiente = 

f l20-40 \ ^ ^ (.0011^)(a)(.015^) 

V4-1.23/ cm2 2 X 70,000 ^ 

28.88-^ X 140,000 

a = - — - 

.0011 X .015 ^ 

ctn^ 

Q = 2.45 X 10" — 

9 

Optimizacion de la Filtracion Intermitente.- £n la filtracion 
intermitente se presenta un problema de optimizacion relacionado con el 
tiempo de duracion de cada ciclo o tiempo de procesamiento de un lote 
de caldo; Si el tiempo de duracion de cada ciclo se acorta, el tiempo 
total de descarga y limpieza del filtro se incrementa. Por otro lađo, 
conforme se incrementa el tiempo del ciclo, la velocidad de filtracion 
promedio disminuye, En el siguiente ejemplo se aborda este tipo de 
problema. 

Ejemplo 3.2.- Calculo del numero de ciclos optimo para una 
filtracion intermitente. 

En el procesamiento de un caldo micelial para la recuperacion de 
un antibiotico, en un filtro de laboratorio de 110 cm^ de area a una 
presion de 19.6 x 10^ Nfrn^^ se obtuvieron los datos que aparecen en 
las columnas 1 y 2 de la Tabla 3.3. 

1 

La viscosiđad del caldo fue de 2 x 10“® N-s/m^ y la masa de solidos 
secos por unidad de volumen de filtrado de 40 Kgjm^ 

Estimar: 

a) .- La resistencia especifica del caldo a, 

b) .- El numero de ciclos del filtro por đia, si cada operacion de 
descarga y limpieza del filtro tiene una duracion de 0.5 h y el filtro 
opera 24 h al dia. 


Solucidn: 
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Tabla 3.3: Datos y calculos de ejemplo 3.2. 


1 Datos 

Calculos 

t (s) 

V X 10* 

At/V (s/m) 

V/A (m) 

9 

1.0 

990.0 

0.009 

46 

2.0 

2530.0 

0.018 

126 

3.0 

4620.0 

0.027 

240 

4.0 

6600.0 

0.036 

405 

5.0" 

8910.0 

0.045 

610 

6.0 

11183.3 

0.055 

860 

7.0 

13514.3 

0.064 


a),- Deacuerdoalaecuaciott (3.10), apartir de los datos es necesario 
calcular los grupos At/V y V/A. Elstos calculos se presentan en las 
columnas 3 y 4 de la Tabla 3.3. Mediante una regresion liueal es posible 
obtener la pendiente de los datos ajustados a dicha ecuacion, 


(pendzcnte)(2)(AP) 

(232451.7 ž)(2)(19.6 x 10^ 

(2 X 10-“ ^)(40 f?) 

1.14 X 10‘“ 

Kg 

b).- E1 numero de ciclos por dia esta dado por: 

Numero de ciclos = ^ — 

<c + 0.5 

donde tc es el tiempo de filtracion por ciclo. 

E1 volumen total de filtrado Vi se relacioua con el volumen de liltrado 
por ciclo Vc mediante la siguiente expresi6n: 


a = 

a = 

a = 
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la resistencia del medio filtrante puede ser despreciada, entonces 
puede ser utilizada la ecuacion (3.11) para obtener: 


V fiO^Po 


) 


de tal manera que: 


y ( 24 \ r 2A%AP y 

* Vic + 0.5/ V J 


derivando la expresi6n anterior con respecto al tiempo del ciclo e 
igualando el resultado a cero» se obtiene el tiempo de duracion del ciclo 
para el cual el volumen total de filtrado es m^imo^ es decir: 


ii \ ^ 

dt di ytc + 0.05/ 


0 


de donde se obtiene que el tiempo optimo t* : 

t; = 0.5 h 

el numero de ciclos por dia esta dado por: 


Numero de ciclos = 


24 h 


0.5 h + 0.5/1 


= 24 ciclos 


Filtracion Intermitente en Paralelo.- En el caso de los Rltros 
de marcos y plaćaš, cada marco consta de dos c^u•as de filtracion. La 
alimentacion a cada marco se bace de madera independiente de tal ma¬ 
nera que cada superficie de filtracion actua en paralelo respecto al flujo 
de alimentacion. Debido a lo anterior los datos de diseno de este tipo 
de filtros pueden ser generados en un filtro intermitente de laboratorio. 
El siguiente ejemplo se refiere a este procedimiento. 

Ejemplo 3.3.- Filtracion de cristales de un esteroide. 

Con datos de nna filtracion de laboratorio de ima suspension de un 
esteroide se desea diseriar un filtro intermitente de marcos y plaćaš. 
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Las pruebas de laboratorio se realizan en un tubo de vidrio con una 
malla en el extremo inferior de resistencia despredable. Los datos de 
los resultados del laboratorio son los siguientes; 


Peso seco de los cristales 

imssi 

Volumen de la torta 


Profundidad de la torta 

12.5 cm 

Tiempo de filtracion 

9780 s 

Gradiente de presion 


Torta incompresible 

si 


Estimar el numero de mi^cos de 430 x 430 x 30 mm y el tiempo de 
fUtrađo, para procesar 40 Kg/lote de peso seco de producto, Suponer 
que la bomba de alimentacion produce una presion a la entrada del 
liltro de 0.68 Kgfcrr? y que descarga a la atmosfera. 

Solucion: 


a).- Estimacion de parametros a partir de datos de laboratorio. 

De acuerdo con los datos de laboratorio es necesario utilizar la 
ecuacion (3.11) arreglada de la siguiente forma: 


fia _ iAPA* 

donde W = poV es el peso seco de la torta. 
sustituyendo valores en la expresion anterior se obtiene: 


pa 

2po 


2/><, 


(9780 ^)(t.01 a)(S)» cm* 
(0.063 KgY 


1.01 X 10® 


s — cm® 


b),- Calculo del numero de marcos necesarios para la filtracion de 
40 Kg peso seco del esteroide. 

El calculo se basa en el hecho l^ue el volumen de todos los marcos 
del filtro debe ser suficiente para alojar el volumen de la torta humeda, 
de tal manera que : 
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Numero de marcos 

Numero de marcos 
Numero de marcos 


volumen torta kumeda 
volumen de un marco 

(43 X 43 X 3) cm^ 

29 


c).- Calculo del de filtracion del filtro prensa. 

E1 area de filtracion para filtros prensa de marcos se calcula tomando 
en cuenta que por cada marco existen đos plaćaš o superflcies de fll' 
tracion. 


i4rca de filtracion = Area por marco x 2 x TVtimero de marcos 
>lrco de filtracion = (43 x 43) cm^ x 2 x 29 
Area de filtracion — 107,242 cm^ 

d).- Calculo del tiempo de filtracion en el filtro prensa. 

£1 tiempo de filtracion puede ser calculado mediante la modificacion 
de la ecuacion (3.11), 

\2poJ APA^ 

8 - cm*'\ ^ (40 Kg)'^ 

Kg ) ^ (0^^S) x (107,242 071^)2 

t = 206 s 

Ejemplo 3.4.- Calculo del mdice compresibilldad. 

Se desea correlacionar la resistencia especi'fica de la torta que forma 
una levadura con la cafda de presion, para lo cual se realizan pruebas 
de filtracion bajo las siguientes condiciones: 


= 


1.01 X 10® 


Area de filtracion 

9.3 cm^ 

Viscosidad 


Masa de solido seco 
por volumen de filtrado 

10 g/l 
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Las pruebas se realizan a cuatro gradientes de presion diferentes. 
Los datos de cada corriđa fueron correlaclonados mediante la ecuacion 
(3.10) obteniendose los siguientes resultados: 


Corrida 

Num. 

AP 

Atm. 

Ordenada 
Origen s/cm. 

Pendiente 

sfcrTp 

1 

0.68 

26 

3.00 

2 

1.36 

12 

2.00 

3 

2.04 

8 

1.60 

4 

3.40 

5 

1.10 


Estimar el indice de compresibilidad s para este material. 
Solucidn: 

£1 empleo de la ecuacion (3.13) permite calcular el mdice de com¬ 
presibilidad, para lo cual es necesario el c^culo de a para cada corrida 
međiante la ecuacion (3.10), 

pendiente — ~~ 

^ 2AP 


Para la primera corrida se tlene: 

s _ 0 - 001 ^xo,xl 03 xž^x^ 
cm^ 2 X 0.68 Aim x 


Qi =4.13 X 10*® — 

9 

De igual maiiera pueden obteiierse a^, as y 04 , Estos valores son 
los siguientes: 
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Corrida 

Numero 

AP 

Atmosferas 

a 

cm/g 

1 

0.68 

4.13 xl0*« 

2 

1.36 

5.51 xl0*'’ 

3 

2.04 

6.61 xT0^" 

4 

3.40 

7.58 xl0'‘' 


Los datos de a y AP para cada una de ias corridas puedeo šer co- 
rrelacionados de acuerdo con la ecuacion (3.13) en una grafica log(A/’) 
vs log(a), tal como aparecen en la Figura 3.10. Se puede estimar con 
la pendiente de la curva el valor; 


5 = 0.42 
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3.4.2 Filtracion Continua 

En UD filtro continuo (Figura 3.7) el ciclo de filtracion cousta de tres 
pasos principales: 

- Formacion de la torta. 

- Lavado de la torta. 

- Descarga de la torta. 

Los primeros dos pasos se relacionan con el proceso de filtracion en 
$1 y el tercero es un aspecto de diseno mecanico. Esta seccidn enfatiza 
lo referente a los dos primeros pasos. 

Formacion de la torta 

En los procesos de filtracion intermitente el area de filtracion es cohs- 
tante y el espesor de la torta van'a con el tiempo de filtrado. En la 
filtracion continua se puede suponer que el espesor de la torta es cons- 
tante y el area de filtracićn vari'a con el tiempo. 

La ecuacidn (3.14) puede ser adaptada a la filtracion continua. Esta . 
ecuacion cuMdo la resistencia del medio es despreciable puede ser ex- 
presada como: 


Atf _ fio/po Vf 

Vj 


(3.15) 


donde t/ es el tiempo que dura un pašo de la formacion de la torta 
y V/ es el volumen de filtrado colectado en ese periodo, d es el area 
expue$ta de filtracion por ciclo o por revoludon. Esta ecuacion es util 
para diseno de filtros continuos a partir de datos de filtracion internu- 
tente, 

La ecuacion (3.15) puede ser expresada en terminos de los parame- 
tros de diseno siguientes: 


Q: Flujo de filtrado. 


<i>\ Angulo de formacion de la torta. [Radianes]. 
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N: Velocidad angular del tambor. [ (“*], 
R\ Radio del tambor. [L]. 

L: Longitud del tambor. [L]. 


Entonces es posible relacionar el volumen de filtrado de un ciclo por 
unidad de wea, con el gasto Q : 


Vj _ Q 

A 2itRLN 


(3.16) 


donde , , 

2TrRL = Area lateral del filtro. 

El tiempo que dura cada etapa de filtracion se puede relacionar con 
el angulo de filtracion y la velocidad de giro del tambor, mediante la 
ecuacion siguiente: 


f =-t- 

^ 2jrN 


(3.17) 


Combinando las ecuaciones (3,15), (3.16) y (3.17) se obtiene el flujo 
de filtracion : 


V } 

\ 

o en terminos de la velocidad de formacion de la torta W — poQ ■ 

= ( 3 . 9 ) 

Las ecuaciones (3*18) y (3*19) pueden ser utilizadas para predecii 
cambios de la velocidad de filtracion con respecto a cambios de las 
variables de diseno y operacion en filtros continuos a] vacio* 
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^ iMdto 

Figura 3.11: Mecanismos de lavado. 

Lavado de la torta 

Una vez que se ha formado la torta sobre la superficie dei filtro, me- 
diante un lavado se remueve del soluto retenido en el Uquido y en la 
masa celular de la torta. 

£xisten diferentes tecnicas de lavado, siendo la utilizada la de 
lavado por desplazamiento. En esta tecnicael h'quido de lavado se aplica 
directamente sobre la superficie de la torta. Inicialmente el lfquido de 
lavado produce un desplazamiento hidraulico del filtrado retenido por 
la torta. Si el lavado continua parte del soluto contenido en el interior 
de la biomasa puede pasar aJ lfquido de lavado mediante mecanismos 
de transferencia de masa (Figura 3.11). 

En la etapa de lavado la cantidad de solutos que puede ser recu- 
perada depende del volumen del Uquido de lavado que se emplee, Un 
factor de diseno es el tiempo requeriđo para apUcar el lfquido de lavado 
o tiempo de lavado, el cual depende de la naturaleza de la torta. Debido 
a lo anterior el analisis de la etapa^de lavado se efectiia en dos pasos; 

1.- Calculo del volumen de lavado en fuiicion de la recuperacion de 
soluto que se especifique. 
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2.- Calculo del tiempo de lavado en funcion del tipo đe torta. 

Calculo del volumen del Hquido de lavado.- Si el desplaza- 
mjento por lavado del h'quido retenido en la torta extrajera todo el 
soluto, el volumen necesario de liquido de lavado sen'a equivalente al 
volumen del lfquido retenido por la torta (fraccion vaci'a del lecho). 
La operacion de lavado sen'a 100 % eficiente. Sin embargo, debido a 
los fenomenos de difusion y mezclado en el lecho, esto no ocurre en la 
practica. 

Conforme la eficiencia de lavado disminuye debido a los mecanismos 
de difusion y mezclado, para lograr una determinađa extracci6n del 
soluto, la razon del volumen del h'quido de lavado al volumen de liquido 
retenido se incrementa, 

Existen varios analisis teoricos para correlacionar los parametros 
de lavado, pero debido a lo complejo del fenomeno frecuentemente se 
utilizan correlaciones empfricas que ofrecen buenos resultados. Una 
correlacidn empirica que ha sido utilizada para materiales biologicos 
esta dada por la siguiente ecuacion: 

r = (l-e)" (3.20) 

donde: 

Soluto retenido en torta 

f ;— - 

Soluto inicial en la torta 
e = Eficiencia de lavado. 

Volumen de liauido de lavado 
n = -;- 

Volumen del Hguido retenido por la torta 

La ecuacion (3.20) puede ser utilizadsl en graficas semilogaritmicas 
para correlacionar datos de lavado (Figura 3.12). Con estas correla* 
ciones es posible calcular el h'quido de lavado necesario para lograr un 
determinado porciento de extracci6n. 

Calculo del tiempo de lavado.- Para el calculo del tiempo de 
lavado, se puede suponer que el gasto durante la fase de lavado es 
constante dado que el liquido de lavado no tiene solidos. Este gaisto 
puede igualarse al gasto final de la fase de filtrado. En base a lo anterior, 
la ecuacion (3.9) con Rm = 0 y o = a'AP^ se escribe: 
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Figura 3.12; Curvas de lavado. 


E1 gasto cuanđo V = V/ es constante e igual a: 

dt 

Integrando la ecuacion (3.22) con los h'mites: 


( 3 . 21 ) 


(3.22) 


(= 0 


V = 0 


ti V = Vi 

donde Vi, es el volumen del l{quido de lavado y ft es el tiempo đe 
lavado requerido, se obtiene la siguiente ecuacion: 


Vl = -;— 

pta'poVf 


(3.23) 
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Combinando las ecuaciones (3.15) y (3.23) se obtiene: 


A 




-> lI/2 


(3.24) 


[2fia>pct/\ 

Los volumenes y tiempos, de filttado y lavado, se relacion 2 ui direc- 
tamente mediante las ecuaciones (3.15) y (3.24) obteniendose: 


r = 2^ (3.26) 

tf Vj 


Es conveniente expresar la ecuacion (3.25) en terminos de para- 
metros de diseno, como la relacion de volumen de lavado a volumen 
retenido n, y la relacion de la fraccion del h'quido retenido con respecto 
al volumen del filtrado /, de tal manera que 


= 2—— = 2n/ 
tf VrVj 


(3.26) 


Ejemplo 3.5.- Filtracion continua al vacio. 

Se dispone de un filtro tipo tetmbor rotatorio continuo de 3 m de 
diametro y 4.3 m de largo, el cual puede ser operado a 1.2 rpm con un 
angulo de filtracion efectiva d e 65 **. Con este filtro se desea separat un 
caldo de eritromicina.TJl caldo pfetratado se puede suponer incompre- 
sible. La resistencia del medio filtrante es muy pequena comparada con 
la resistencia de la torta. El filtro opera a 51 cm de mercurio de vaci'o. 
Bajo estas condiciones; 


2AP cm3 

Se desea extraer el 99% de los solutos retenidos en la torta. Debido 
a las caracten'sticas de la torta se espera un 80% de eficiencia en el 
lavado y que la torta retenga 1% del volumen de filtrado. 

a) .- Estimar el tiempo de filtrado. 

b) .- El gasto que puede manejar el filtro. 

c) .- El tiempo de lavado. 

Solucidn: 
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a).- Calculo del tiempo de filtrado, 

La ecuacion (3.17) permite estimar el tiempo de filtrado en base a 
los parametros del filtro, de tal manera que^ 


tf = 


2irN 




2jr X 1.2 mm~* 


V Tutn 
^ 60 i 


i/ = 9 s 


{BI ciclo del filtro es de 50 se^fundos) 

b).- El gasto que puede manejar el filtro puede ser estimado por 
medio de la ecueu;i6ii (3.18). 


\ Mo'Po / 


por las caracteristicas de la torta a = 0 y a' = a, entonces la 
ecuacion anterior se puede expresar como: 


Q 


\ 2AP / 


3aF 

sustituyendo valores: 


.-IV 1/2 


Q = 150 em X 430 cm f ^ ^ 

V 29 ^ X 60 ^ } 

^ cm* mtn ^ 


Q = 4520 cm^/s 
Q = 16,272 L/h 


c).- Calculo del tiempo de lavado. 

Mediante la ecuacion (3.20) se calcula n, De acuerdo a los datos del 
ejemplo; *' 


r = (l-e)" 



o 


G'> 


3,5. SUMARIO--^ , 

c 

_ i L 

11 

o' ^ 
O - 
—S — 

entonces, 


o; 


0.01 = (1 - . 8 )* 

}n f 


n = 2.86 


r- ■ 

Volumen de lavado 
Volumen retenido 


lOS 


Aplicando la ecuacioa (3.26) conociendo que el volumen retenido e 
0.01 volumen del filtrado, 


tL= (9 5)(2)(0.01)(2.86) 


= 0.5 s 


3.5 Sumario 

La AUracion es ampliamente utilizada en los procesos biotecnologicc 
para remover solidos de h'quidos. La teon'a b^ica conjuntamente co 
algunos experimentos de laboratorio permiten el diseno y operacio 
racional de los procesos de filtracion. i 

Los equipos de filtracion empleados en bioseparaciones operan m 
diante la formacion de una torta sobre una superAcie Altrante por accić 
de un gradiente de presion. El Altro mas empleado en bioseparacion« 
es el Altro continuo tipo tambor operado mediante vacfo, y en men< 
proporcion el Altro intermitente de marcos de pletcas. 

Los procedimientos de diseno de Altros que se presentan, consider? 
la compresibilidad caracteristica de las tortas que forman los material 
biologicos, tanto para la operacion intermitente como para la continua 



106 


CAPiTULOS. FILTRACIĆN 


3.6 Problemas 

3.1.- En lafiltracion anivel taboratorio de un caldo para la recuperacion 
de gentamicina, la solucion presento una viscosidad de 1.2 cp y un 
contenido de sdltdos de 5 g/l. E1 area de filtracion empleada fue de 100 
cm^ y el gradiente de presion de 1.8 m de agua. Los datos de filtracion 
son los siguientes: 


t (s) 

.VO), 

10 

0.60 

20 

0.78 

30 

0,95 

40 

1.10 


Estimar el tiempo de filtrado para procesar 5000 1 de este caldo en 
un filtro de 1.5 rr? de area, si el proceso se realiza con un gradiente de 
presion igual al empleado en el laboratorio. 

Resp. 12 h 

3.2. ' Los datos de filtracion de S. griseu a un pH de 3.8 y a 2 atm de 
presion, se ajustan a una recta que pasa por los puntos (V/A, At/V) 
siguientes: (3,70) y (6,180), donde V/A esta en cm y At/V en s/cm. 

Calcular el area de filtracion necesaria para procesar 1000 I de este 
caldo en un tiempo de 15 min bajo las mismas condiciones. 

Resp. 18 m* 

3.3. - Se efectuaron pruebas de filtracion con un filtro prensa de 
marcos y plaćaš bajo las siguientes condiciones: 


Po = 10.037 Kgjm^ 
p = 0.001 N — sjm^ 

Marcos = 430 x 430 x 30 mm 

Los datos obtenidos durante el experimento aparecen en las prime- 
ras tres columnas de la Tabla siguiente: 
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Datos 

Calcuios 

P 

t 

V 

(V - 1 - v;)/A 

(t-to/(v-v,) 

N/m^ 

5 

m® 

m 

s/m® 

0.4 

447 

o:o4 

0.9 

4609.3 

0.7 

1262 

0.10 

i.i 

4484.4 

1.1 

1886 

0.16 

1.2 

4757.1 

1.3 

2552 

0.22 

1.4 

5244.8 

1.5 

3381 

0.28 

1.6 

"5642.5 

1.5 

3686 

0.30 



1.5 

4043 

0.32 

1.7 

6604.5 

1.5 

4793 

0.36 

1.8 

6826.5 

1.5 

5652 

0.40 

1.9 

7274.2 

1.5 

6610 

0.44 

2.0 

7727.7 

1.5 

8680 

0.52 

2.2 

8399.0 

1.5 

9256 

0.54 

2.3 

8587.1 


f^timar; 
a).- a 

h).-R^ 

a) .- Resp. a — 1.069 X 10** mfKg 

b) .- Resp. Rm = 6.61 x 10*® m~* 


3.4.- Un caldo de actinomicetos adicionado con 5 % de ayudas-filtTO 
se procesa en un filtro prototipo de 35 cnP de area y a una presion de 
99,990 iV/m^, obteniendose los datos siguientes: 


t{s) 

V X 10® (m^) 

20 

' 9.5 

40 

16.5 

6b 

22.0 

120 

35.0 
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Estimar : 

a) .- fiapol2AP, 

b) .- fiRmlAP. 

a) .- Rcsp. 674,356.5 a/m* 

b) .- Resp. 5367.71 s/m 

3.5. - Considerando los datos del ejemplo 3.3. 

a) .- Cuantos marcos se requieren si la dimension de ^tos es de 
75 X 75 X 3 cm 

b) .- Calcular el tiempo de filtrado si la descarga del filtro se localiza 
a 3 m de altura, 

3.6. - Estimar Rmy para la flltracioa del ejemplo 3.4. 

3.7. - Se desea flltrar ud caldo que contiene cristales de un antiblotico. 
Las pruebas de filtracidn ea el laboratorio presentan los siguientes datos; 

Area = 89 cm* 

AP = 2.6 m de Hg 
po = 0.34 g/ma cm® 

t{a) V(litros) 

10 0.500 

20 0.707 

30 0.866 

Estimar el tiempo de flltracioa si el volumen que se desea flltrar es 
de 7300 litros en un filtro de 1.3 m* de area y la solucion tiene una po 
de 0.28 g/cm®. La presion a esta escala es la misma. 

Resp: 23 horas. 

3.8. - Las levađuras forman tortas compresibles (Gerstenberg y Sit- 
ting, 1980) cuya resistencia especifica ha sido correlacionada con la 
expresi6n empirica , 

a= 1.25 X 10"(AP) 
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donde a tiene unidades de cm/g y AP de atmosferas. 

Estimar el tiempo necesario para procesar 3000 1 de un caldo que 
contieneSO g/l de la levadura y presenta una viscosidad de 1.2 cp, en un 
filtro piloto de 5 de area con una caida de presidn de 4 atmosferas. 

Resp. 19.6 h 

3.9.- El procesamiento de 30 cm^ de un caldo de P. chrysogenum 
(de 86 h de cultivo) en un filtro utilizado para medicion de biomasa en 
linea, produjo los siguientes datos: 


AP (cm de Hg) 

tiempo de flltracion 

10 

271 

20 

191 

30 

163 

40 

138 


Estimar el mdice de compresibilidad de la torta considerando des- 
preciable la resistencia del medio. 

Resp. 0.52 

3.10.- Calcular el incremento en flujo d^ un filtro continuo tipo tam- 
boT giratorio al vacio cuando: 

a) .- Se incrementa la velocidad del filtro de 0.3 rpm a 0.5 rpm, 
manteniendose el resto de los parametros constantes. 

b) .- Se incrementa de 30 a 40 % el porcentaje de area sumergiđa 
(area sumergiđa/ area total de flltracion). 

a) .- Resp. 29 % 

b) .- Resp. 15 % 
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Centrifugacion 


4,1 Introduccion 

La separacion de substancias de diferente densidad mediante movimien- 
to giratorio se conoce como centrifugacion. 

La centrifugacion es una de las principales operaciones utilizada 
para la separacion de celulas de caldos biologicos (Wiesmann y Bider, 
1982), especialmente cuando los caldos no son facilmente filtrables, o 
la adicion de ayudas-iiltro no es recomendable por razones de costos o 
de produccion excesiva de desechos contaminsintes. 

La centrifugacion tambien es empleada en la remocion de desechos 
celulares de caldos de celulas que han sido sujetas a rompimiento, sepa¬ 
racion de precipitados proteicos (Bell tt al, 1983) y para recuperacion 
de productos insolubles como los cuerpos de inclusion. Estos liltimos 
debido a su tamiuio (de 0.3 a 1 (im) y alta densidad (1.3-1.5 gjcm^) 
pueden ser separađos de los restos celulares por centrifugacion en dos 
o tres pasos, utilizando agua de lavado y detergentes para facilitar la 
separacion. 

Cuando se utiliza la centrifugacion la diferencia entre la densidad de 
los solidos (celulas o particulas) y el caldo, se incrementa por la accion 
de las fuerzas centn'fugas que se generan por las altas veloci dadeš de 
rotacion de los equipos que se emplean (Bjurstrom, 1985). 

En la seccion 4.2 de este capitulo se presentan los fundamentos de 
la centrifugacion que se derivan de la Ley de Stokes la cual describe 
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los aspectos b^icos del movimiento de un soli do en un liquido cuando 
existe un građiente dn densidad. 

Existea diferentes tipos de centn'fugas que se utilizan tanto a nivel 
laboratorio como a escala industnal y su aplicacion depende de varios 
factores an^ogos a los mencionados para la filtracion en la Tabla 3.1. 
En la seccion 4.3 se bace una descripcion general de estos equipos. La 
secdon 4.4 se centra en los aspectos basicos del diseno de centn'fugas. 


4.2 Fundamentos de la Centrifugacion 

E1 estudio de las separaciones solido-liquido por centrifugacion esta 
basado en la teon'a de la sedimentacion. Esta perini te desarrollar algu- 
nas predicciones del comportamiento de los equipos centnfugos, no solo 
para poder especificarlos y dimensionarlos, šino que tambien ofrece un 
apoyo adecuado para su correcta operacion. 

La teoria de la sedimentacion esta basada en la Ley de Stokes que 
establece los aspectos b^icos del movimiento de un solido en un h'quido 
cuando existe un građiente de densidad. Este movimiento puede ser 
causado por la fubrza gravitaciona! o por una fuerza centrifuga. En base 
a lo anterioi, esta seccion se centra en cuatro aspectos fundamentales: 

• La Ley de Stokes. 

• La sedimentacion por accion de la gravedad. 

• La sedimentacion por accion de una fuerza centrifuga. 

• E1 factor G 

4.2.1 ljey de Stokes 

La velocidad de sedimentacion de una parti'cula esferica en un medio 
continuo para Reynolds menores a 1 (region de resistencia viscosa), esta 
descrita por la Ley de Stokes {Figura 4.1). 

Se puede suponer que para las suspensiones diluidas caracteristicas 
de los caldos biologicos esta ley es aplicable. 

La Ley de Stokes establece que cuando se aplica una fuerza a una 
parti'cula en un medio continuo esta se acelera (F = ma), hasta que 
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alcanza una velocidad a la cual la resistencia a su movimiento iguala a 
la fuerza aplicada. 

En una sedimentacion libre la fuerza que actua sobre la particula es 
!a de la gravedad, y en una sedimentacion centrifuga la fuerza es la del 
campo centrifugo. 

Las fuerzas que se oponen al movimiento de las particulas pueden 
agruparse en la fuerza de empuje descrita por el principio de Arqufmi- 
des, y la fuerza de arrastre (resistencia de forma y de friccion) descrita 
por la Ley de Stokes. De acuerdo a lo anterior, el balance de fuerzas 
para una particula en equilibrio en un medio continuo se expresa de la 
siguiente manera: 

Fuerza de aceleraaon = Fuerza de flotacion + Fuerza de arrastre 

Para el caso de particulas esfericas el balance anterior puede expre- 
sarse como: 


donde: 


6 ~ 




(4.1) 


dp: Diametro de la particula. [L]. 

Ppi Densiđad de la particula. 

a: Aceleracion. [L/t^], 

pi: DensideuJ del fluido. [M/L^]. 

ft: Viscosidad del fluido. [M/L — (]. 

t;«: Velocidad terminal de la esfera. [Lft]. 

Es importante hacer notar que si la particula parte del reposo en 
el proceso de sedimentacion, conforme la velocidad de la particula se 
incrementa la fuerza de arrastre se incrementa. Al alcanzar el equilibrio 
de fuerzas la particula se mueve a la velocidad constante (velocidad 
terminal). 
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La ecuacion (4.1) puede sef modificada para presentarse como una 
expcesi6n de la Ley de Stokes, de la siguiente manera: 

irđla 

dTrdpjiv^ = (pp - pl) (4.2) 

La velocidad de sedimeatacion de una particula de acuerdo a la 
ecuacion (4.2) es la siguiente: 

Voo = 

donde: Ap = pp - pi, 

Se puede expresar la velocidad 
do$ casos h'mites de interes: 

- Sedimentacion por accion de la gravedad. 

- Sedimentacion por accion de una fuerza centrifuga. 


a 

18p” 


de sedimentacion de la particula en 




4.2.2 Sedimentacion por Accion de la Gravedad 

En veirios procesos de separacion s61ido-liquido la fuerza impulsora de la 
sedimentacion es solo la de la gravedad. La velocidad de sedimentacion 
por gravedad de una sustancia, proporciona informacion b^ica neće- 
saria para el diseno de cualquiera de los procesos de sedimentacion. 

De acuerdo a la Ley de Stokes si la aceleracidn de la sedimentacion 
es la de la gravedad, la velocidad de sedimentacion que se obtiene por 
medio de la ecuacion (4.3) es: 

_ 


donde: 

a = g: Aceleracidn de la gravedad. 

Vg-, Velocidad terminal en un campo gravitaciona). [Ljt]. 
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4.2.3 Sedimentacion Centrifuga 

£n las separaciones ćentn'fugas s61ido'liquido la velocidad de sedimen¬ 
tacion es mayor que la sedimentacion libre o gravitacional, debido a que 
los equipos al girar producen una mayor aceleracion de las particulas 
(Brunner y Hemfort, 1988). Bajo estas condiciones la velocidad de 
sedimentacion derivada de la ecuacion (4.3) es: 


donde; 


Vu, = 


d^Apu^r 

ISfi 


(4.5) 


a =w^r: Aceleracion centrifuga. 

u: Velocidad de rotacion en radianes. 

r; Distancia radial del eje de rotacion a la parttcula. [L]. 

Varias aplicaciones importantes pueden obtenerse de los principios 
inherentes a las ecuadones (4.4) y (4.5), a continuacion se presentan 
algunas de ellas: 

El diametro aparente de las bacterias es del orden de diez veces menor 
que el de las levaduras, por lo que su velocidad de sedimentacion 
es cien veces menor, ya que esta es proporcional al cuadrado del 
diametro de la parti'cula. 

Las celulas contienen mas del 70 % de agua por lo que su densidad es 
muy semejante a la de los caldos, por lo tanto el parametre Ap 
puede ser muy bajo. 

Algunos caldos biologicos son muy viseosos propiedad que dificulta la 
sedimentacion. 

La velocidad de sedimentacion puede ser inerementada en un equipo 
centrifugo aumentando la velocidad de rotacion o la distancia de 
sedimentacion (diametro de la centrifuga). 
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Para obtener una expresi6n para flujo no laminar la ecuacion (4.2) 
puede ser expresada como: 


TTt^aAp 

_ 

irt^aAp 

6 




1 _ 




AKf 


donde: 

A: Area caracteristica. [i*]. 

K: Energi'a por unidad de volumen, [M/LP]. 

f: Factor de friccion, [Adimensional.j 

En la Figura 4.1 tambien se presentan correlaciones de factores de 
friccion para casos diferentes a la Ley de Stokes. 

Ejemplo 4.1.- Separacion centrifuga diferencial. 

E1 principio de separacion por centrifugacion diferencial se basa en 
las diferentes velocidades de sedimentacion de las particulas.En el caso 
de bomogeneizados biologicos leis diferentes particulas celulares suelen 
ser separadas por centrifugacion diferencial, 

Estimar el tiempo de sedimentacion relativo de una particula celular 
de diametro 5 pm (micleo) con respecto al de una de diametro de 1 
pm (mitocondria), suponiendo que ambas tjenen la misma densidad y 
estan sujetas al mismo campo centrifugo' en una centrifuga de tubos 
(Figura 4.2) los cuales giran perpendicularmente al eje , 

Solucion: 

De acuerđo a la ecuacion (4.5) y a la geometria del sistema, la 
velocidad de sedimentacion esta dada por; 

^ dr d^ApuPr 
dt 18^ 
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Figura 4,2: Centrifugacion diferencial, Fuente: Bailey y Ollis, 1986 

Reprodiicid& con «1 penniso de Mc Graw Hill Ine. Copyright ©1986. Todos \os derechoe res«rvado$. 


La expresion anterior pueđe ser utilizada para el calculo del tiempo 
de sedimentacioD integrando entre los h'mites: 


t = 0 r ~ Ri 




una vez realizada la integracion se obtiene la expresi6n siguiente: 


t 


18 ^ . ^ 


Aplicando la expresi6n anterior a cada parti'cula, (al niicleo N y a 
la mitocondia M) se pueden obtener las siguientes proporciones: 
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donde es el tiempo que tarda la parti'cula N en avanzar de a 
Rf. Analogamente, tAf el tiempo que tarda la particula M en avanzar 
de Ri & 

Ejemplo 4.2.- Tiempo de sedimentacion. 

La centrifuga del ejemplo anterior va a ser utilizada para separar 
levaduras con diametro de Stokes de 10 ptrn y 1.05 gfcm^ de densiđad, 
Las propiedades del caldo se pueden suponer iguales a las del agua. 

La distancia del eje de giro a la superficie del liquido en los tubos 
e$ = 3 cm y la longitud del tubo es de 10 cm . La centrifuga gira a 
400 rpm . 

Estimar el tiempo para lograr una sedimentacion completa de las 
levaduras de la suspensidn. 

Solucion: 

Se debe estimar el tiempo que tardan en sedimentar las levaduras 
que esten mas apartadas del fondo del tubo, es dec.ir en la superficie 
del liquido del tubo. 

Aplicando la expresion desarrollada para el tiempo de sedimentacion 
en el ejemplo anterior se tiene; 


f 

t 

t 


ISfi R 2 

18 X 0.01 zfr X In ^ 

CtJl” J o 

(10 X 10-^)2 cm2 X (1,05 - 1) ^ X 5-2 

2471 s 


4.2.4 Factor G 

En la caracterizacion y escalamiento de centrifugas frecuentemente se 
emplea el factor G, que es una medida relativa de la velocidad de sedi¬ 
mentacion de una particula en un campo centrifugo con respecto a su 
velocidad de sedimentacion en el campo gravitacional. De acuerdo a lo 
anterior mediante las ecuacione.s (4.4) y (4.5) se obtiene: 
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C ~ 

9 

G puede ser leferida a un radio caracten'stico el cual generalmente 
es el radio exterior del campo centrifugo. Esto permite desarrollar 
expresiones practicas para estimar la G como la siguiente: 

G = 5.6 X 

donde N esta en rpm, el diametro del tazon de la centrifuga (o punto 
de interes) D en mm y G es adimensional. 



4.3 Equipo de Centrifugacion 

La filtracidn y la sedimentacion centrifuga constituyen los principios 
b&icos de los principales equipos de centrifugacion que se emplean 
para separar liquidos, o lfquidos de solidos (Svarousky, 1979). 

La principa! clasiiicacion de los equipos de centrifug^Lci6n se basa 
en el disedo de su tazon o tina, y en la forma como se descargan de los 
solidos sedimentados (Figura 4.3). 

En esta secddn se presentan los principales equipos de centrifu¬ 
gacion exi8tentes de acuerdo a su clasificacion, en dos grupos: 

• Equipos de Centrifugacion-Filtracion. 

• Equipos de Sediment£u:ion Centifuga: Centnfugas tubulares, de 
camara multiple, de t<iz6n solido, decantadoras y de discos. 

4.3.1 Equipos de Filtraciou-Centrifuga 

Los equipos de filtracidn centrifuga constan de una tina o canasta per- 
forada la cual esta recubierta con un medio filtrante (una tela o mem¬ 
brana). La suspension de solidos es alimentada a la tina que al girar a 
altas velocidades provoca el depdsito de solidos sobre el medio filtrante 
y la saliđa de liquido claro. Estos equipos funcionan como un filtro, solo 
que la fuerza impulsora del filtrado es la centrifuga y no una diferencia 
de presidn (Figura 4.4). 
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Figura 4.3: Clasificacion de centrifugas. 

4.3.2 Equipos de Sedimentacion Centrifuga 

En los equipos de sedimentacion centrifuga tambien Ilamados de tazon 
solido o canasta no-perforada (para distinguirlos de los de canasta per- 
forada), la suspension se alimenta a un tazon que se hace girar provo- 
cetndo que los solidos se colecten sobre una pared y el sobrenante se 
recupere por rebosamiento o por accion de un colector de Hquido. 

En relacion a la forma de descargar los solidos las centrifugas se- 
đimentadoras pueden operar en forma intermitente, semintermitente o 
continua. i 

Las centrifugas sedimentadoras se pueden utilizar en operaciones de 
separacion s61ido-liquido tanto para remocion de biomasa (clarificacion) 
como para recuperar solidos durante la cosecha celular. 

En las operaciones de clarificacion el caldo a procesar generalmente 
contiene una baja cantidad de solidos, del orden del 1 %, y el objetivo 
es producir un liquido claro de tal manera que en las operaciones de 
separacion posteriores la interferencia por solidos sea minima, En las 
operaciones de recuperacion de solidos las corrientes de salida pueden 
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Figura 4.4: Centrifuga cle catia.sta perforatla, l’ueiite: .Jacobs y Penney, 
1987. 


Reproducida coii cl pcnitiscr JoJm VVllcy and Todos Jos dci’ecitos 

rcservados. 
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Figura 4.5: Centrifuga tubular. 


contener hasta un 40 % de solidos en volumen. 

A continuacion se efectua una breve desctipcion de los principales 
tipos de centrifuga« sedimentadoras utilizadas en las bioseparaciones, 

Centrffuga l^ibular 

Las Centrifuga« TVibulares (CT) consisten basicamente de un tubo ver- 
tical esbelto que gira a altas velocidades por la accion de un motor 
electrico, o una turbina de aire o vapor (Figura 4.5). 

Elste tipo de centrffuga es uno de los eficientes y sencillos, capaz 
de separat particulas hasta de 0.1 fim. Las CT pueden contar con un 
sistema de enfriamiento por lo que son empleadas en el manejo de caldos 
con enzimas o proteinas. 

Como se observa en la Figura 4.5, durante la operacion de la CT la 
suspension es alimentada por la parte inferior y los solidos sedimentan 
en la pared del tubo. El ifquido claro se colecta por rebosamiento en 
la parte superior. Conforme se forma la torta el area de flujo se ređuce 
y el tiempo de residencia del lfquido disminuye. Esto se traduce en 
un aumento gradual del contenido de solidos en el sobrenadante que 
puede ser determinado por mediciones de turbidez. La torta tiene que 
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ser descargada manualmente, por lo que su operacion es intermitente. 

Un modelo tipicp de laboratorio consta de un tubo de 4.5 cm de 
diametro por 25 cm de longitud, el cual puede girar a una velocidad 
de basta 50,000 rpm, desarrollando campos hasta de 62,000 G, con una 
capacidad de hasta 100 l/h. 

Los modelos industriales tipicos cuentan con un tubo de 11.5 cm de 
diametro por 76 cm de longitud, el cual puede girar hasta con 15,000 
rpm desarrollando campos de hasta de 12,000 G, con capacidad entre 
500 y 3,500 l/h. La capacidad de solidos es de 2 a 4 Kg por lote. 

Este tipo de centn'fugas presentan algunos modelos completamente 
sellados para minimizar problemas đe formacion de espumay aerosoles, 
lo cual puede ocasionar fugas dei sistema y debe ser evitado cuando se 
trabaja con sustancias t6xicas o celulas recombinautes. 


Centrffugas de Camara Multiple 

Las centn'fugas de camara multiple (Figura 4.6) fueron creadas para 
incrementar la capacidad de manejo de solidos de las centn'fugas tubu- 
lares. Estas centn'fugas consisten de una serie de tazones concentricos 
con deflectores que provocan un fiujo en serie de la suspension. Su ope- 
racidn permite la clasificacion de las parti'culeis conforme pasan de una 
camara a otra. El h'quido claro se obtiene por rebosamiento en la ultima 
csunara. E)ste arreglo genera un mayor tiempo de residencia del h'quido, 
en relacion al de la centrifuga tubular, asi como mayor capacidad de 
manejo de solidos. 

El diametro de los equipos de camara multiple varia de 335 a 615 
mm, con velocidades de rotacioii entre 5,000 y 8,400 rpm, produciendo 
campos entre 5,000 y 9,000 G, respectivamente. Los tipos mas comunes 
constan de 2 a 6 camaras. La capacidad de manejo de solidos van'a entre 
2.5 y 60 litros dependieiido del niateria] y el numero de camaras. La 
descarga de solidos y manteniiniento de estos equipos es mas dificil 
que el de las centn'fugas tubulares, ya {|ue la centrifuga tiene que ser 
desinantelada para sacar los sćlidos. Este tipo de eqnipo no permite el 
lavado de la torta. 
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Figura 4,6: Centrifuga de camara multiple. Puente: Axelsson, 1985. 

R«producid& con d pemu$o de Elsevier Science Ine. Copyri^t ©1985. Todo« lo« dereeho« receiv 
vadoft. 
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Figura 4.7: Centrifuga de tazon solido. 


Centrffugas de Tazon Solido 

Las centrifugas de tazon solido (Figura 4.7) o centrffugas intermitentes 
son muy similares a las centrifugas tubulares pero menos esbeltas; su 
relacion de longitud a diametro es de alrededor de 0,6 mientras que el 
de las tubulares es de 4-8. 

Las centrifugas de tazon solido normalmente son operadas con su 
eje en posicion vertical. La alimentacion de la suspension se efectua en 
el fondo de el taizon, el cual al girar permite que los solidos se depositen 
sobre la superficie de la pared del tćizon y el sobrenadante se obtenga 
por rebosamiento en la parte superior en forma continua. En algunos 
modelos el ciclo se controla por medio de un detector del espesor de la 
torta. El liquido residua) sobre la torta puede ser reinovido utiHzando 
un tubo rasador movii. 

La forma de descarga de los sćlidos depende de su naturaleza. Los 
solidos muy fluidos pueden descargarse sin paiar la centrifuga y los 
solidos muy compactos pueden descargarse utilizando uiia cuchilia in- 
terior de la centrifuga que permite raspar la pared del tazon para des- 
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Figura 4.8: Centn'fugas de tazon triple. Fuente: SvaTousky, 1979. 

Reproducida con d pettniso de Mc Graw Hill Ine. Copyrifht <2)1979* Todos loe derechos reservados* 


prender la torta. Ambos tipos de descarga se realizan a traves de la 
parte inferior de la centrifuga. Un tipo especial de centrifuga intermi- 
tentea es la de tazon triple (Figura 4.8). 

Las centrifugas intermitentes en su version de laboratorio presentan 
tazones de 15 cm de diimetro y las de planta plloto entre 23-53 cm, 
con capacidades volumetricas de 2.7 a 27 litros. Las industriales tienen 
tazones entre 95-125 cm con capacidades volumetricas de 100 a 300 
litros. 

Centrifugas Decantadoras o de Tornillo 

Las centrifugas decantadoras (Figura 4.9) 'se caracterizan por un tazon 
horizontal con una seceion cib'ndrica y una seceidn conica, con una 
relacion de longitud a diametro entre 1.5-3.5. E1 tazon contiene un 
tomillp transportador que gira en la misma direccion, pero a una ve- 
locidad ligeramente superior o inferior que el tazon (entre 5-100 rpm 
de diferencia). Las velocidades de rotacidn son de 1,600 a 6,000 rpm por 
lo que los campos centrifugos son menores que los de los otros equipos. 

En las centrifugas decantadoras la suspension es introducida a traves 
de perforaciones por un tubo axial concentrico a la fleeha del tornillo, al 
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Figura 4.9: Centrifuga decantadora. Fuente: Axelsson, 1985. 

Reproducida con d p«nnko de Elsevier Ine. Copyright ©1&85, Todo« los derechos rteser- 

vados. 

final de la seceion couica o de compresion de solidos. Los solidos que se 
depositan en la pared son transportados y descargados continuamente 
por el extreino conico de la centrifuga, donde escurren antes de salir. E1 
liquido claro se obtiene por rebosamiento en el extremo opuesto a traves 
de oriflcios de descarga que fijan el nivel del liquido en la centrifuga. 

Existen diversos disenos de centrifugas decantadoras. Los diametros 
de los tazones varian de 15 a 140 cm para los modelos piloto e indus- 
tri^es. La descarga de solidos van'a de 30 Kg/h bas ta 60 Ton/h, con 
alimentaciones entre 3.8 y 1890 l/min, respeetivamente. La iongitud 
de la seceion cilindrica y la seceion conica pueden variar de acuerdo 
a las aplicaciones. Entre nias larga sea la seceion cilindrica mayor es 
la clarificacion alcanzada. Por otro lađo, el aumento de Iongitud en la 
seceion conica permite la obteiicion de tortas con inenor contenido de 
agua. 

Entre mayor sea el nivel cle liquido deiitro de la centrifuga se ob- 
tendra una mejor clarificacićn, pero un inenor escurrimiento de la torta 
en la seceion conica. La disminucion cle la velocidad de rotacion del 
tornillo transportador aunieiita la capacidad de desagiie de la torta 
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Figura 4.10: Centrifugas de discos. a) Retencidn de solidos. b) Tazon 
abierto, Puente: Jacobs y Penney, 1987. 

ReprođucidA con pcmuso dc John Wiley And Som^ Copyrjght ©1987. Todo« lov derechos 
r^sttTvado«. 

pero disminuye la capacidad de manejo de solidos. 

La centrifuga de tomillo es una de las mas utilizadas en biosepa- 
raciones principalmente para manejo de granđes cantiđades de solidos 
como es el caso del tratamiento de aguas residuales. 

Centrifuga de Discos 

La centrifuga de discos consta de un eje vertical sobre el cual se montan 
uu conjunto de discos en forma de conos truncados, uno sobre otro. El 
rotor de la centrifuga provoca el giro tanto de los discos como del tazon 
de la centrifuga (Figura 4.10). 

Las centrifug^ls de discos son las mas utilizadas en BSL. Los discos 
constan de bordos internos que permiten mantener pequenas separa- 
ciones entre ellos, del orden de 0.5 a 2.0 mm. El angulo que forman 
los conos con la vertical van'a entre 35 y 50“ dependiendo de la apli- 
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Figura 4,10: Continueicion ... 


cacion particular. Entre la pila de discos y el tazon existe un espacio 
que permite la acumulacion de los sdlidos. 

Durante la.operacion de la centrifuga de disces la suspension es 
alimentada continuameiite en el fondo del tazon a traves de la parte 
Central de la flecha, y fluye bacia arriba entre las plaćaš hacia la salida 
en la parte centra! superior del equipo. Debi do a la fuerza centrifuga los 
solidos se depositan en la cara interna de los discos, resbalando hacia 
la camara colectora debido al angulo de los discos. 

Existen diferentes centn'fugas de discos en relacion a la forma de 
descarga de sćlidos, las principales son las siguientes; 

Las de operacion intermiteiite con respecto a la descarga de solidos, 
tambien tlamadas de retencion de solidos. 

Las de tazon abierto de descarga intermiteiite de solidos. 

Las de val V u! a ti po boc|uilla de descarga intermiteiite de solidos. 

Las de boquilla para la descarga continua de solidos. 
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En las centn'fugas de retericion de solidos (Figura 4.10a) estos se 
acutaulan hasta que la camara se llena. La centrifuga tiene que ser 
detenida y descargada manualmente o con auxilio de un forro que se 
coloca previamente sobre la pared del tazon. Debiđo a la forma de 
su đescarga de solidos, este tipo de centrifuga es recomendable solo 
para suspensiones diluiđas conteniendo alrededor de 1% en volumen de 
solidos. 

E1 diametro de los ta^ones de las centn'fugas de retencion de solidos 
varia de 24 a 44 cm y las fuerzas centn'fugas de 5,000 a 8,000 G. La 
capacidad de solidos van'a de 5-20 litros y los flujos de 0.4 a 1,500 l/min. 

Las centn'fugas de disco de tazon abierto (Figura 4.10b) constan de 
dos piezas conicas unidas horizontalmente por sus caras mas grandes. 
La đescarga de solidos se realiza por medio de un sistema hidraulico 
que permite abrir y cerrar los orificios de đescarga entre las piezas. 
La duracion y frecuencia de la apertura de la đescarga depende de la 
cantidad y fluidez de los solidos. Los valores tfpicos son de 0.13 a 
0.3 segundos de apertura por minuto de operacion. Esta frecuencia 
es controlada con relojes acoplados a medidores de lodo o mediđotes 
de turbidez en el liquido de salida. Este tipo de centn'fugas permite 
manejar caldos con contenido de solidos hasta del 10 % . Las fuerzas 
centn'fugas varian de 5,000 a 7,000 G y los gastos de 3.8 a 1,500 l/min. 

En las centn'fugas con valvulas tipo boquilla la đescarga de solidos 
se controla con este tipo de valvulas situađas en la periferia del tazon. 
Sus ciclos van'an de 0.07 a 0.10 segundos de apertura por minuto de 
operacion. Tal precision no puede ser lograda por las centrffugas de 
tazon abierto. La ventaja de este tipo de centn'fugas, debido a que 
generan campos de hasta 15,000 G, es que son especialmente utiles para 
caldos biologicos donde el diferencial de densidad suele ser bajo y la 
viscosidad alta. Las suspensiones que pueHen ser manejadas, alcanzan 
hasta un 10 % en volumen de solidos. 

En las centn'fugas de boquillas con đescarga continua estas se situan 
en la periferia del tazon. El numero y el tamano de las boquillas se 
ajusta de tal manera que exista un flujo continuo de solidos, sin que 
estos se acumulen. El espaciamiento de las boquiIlas debe prevenir 
zonas muertas de depositos de solidos. La principal ventaja de este tipo 
de unidades es que pueden manejar suspensiones mas concentradas. 

Las centn'fugas de discos en general poseen una gran capacidad de 
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sedimentacion debido principalmente a su gran area, a sus cortas dis- 
tancias de sedimentacion y a los altos campos centnfugos que generan. 
Por otro lađo, requieren de medidas de higiene y seguridad especiales 
como: 

Manejo mecanico seguro. 

Proteccion contra ruiđo y danos corporales. 

Proteccion contra incendios, explosiones o diseminacion de sustancias 
tdxicas o contaminantes. 


4.4 Diseno de Equipo de Centrifugacion 

E1 diseno de los equipos de centrifugacion esta basado en la teorfa de 
sedimentacion, lo cual puede visualizarse facilmente en el caso de 
las centn'fugas tubulares debido a la sencillez de su geometria. E)ste 
analisis puede ser exteadido al caso de las centn'fugas de discos. Por 
otro lađo, los equipos que operan por filtracion centrifuga presentan 
variantes de diseno respecto a los dos anteriores. En base a lo anterior 
esta seccion se centra en cuatro aspectos : 

• Diseno de Centrifugas Tubulares. 

• Diseno de Centrifugas de Discos. 

• Escalamiento de Centrifugas. 

• Diseno de Equipo de Filtracion Centrifuga. 

4.4.1 Diseno de Centrifugas Tubulares 

En el diseno de los equipos de centrifugacion se debe considerar los 
siguientes hechos: 

De acuerdo coii la teoria de sediineiitacioii desarroilada en la seccion 
4.2, las propiedades dei caldo (taniano de particula, diferencia de 
densidad entre el solido y el li(|uido, y la viscosidad del b'quido). 
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Figura 4.11: E5quema de una centrifuga tubular. 

la velocidad de rotacion y el radio del giro de la centrifuga, deter- 
minan la velocidad de sedimentacion que se puede lograr en un 
equipo de sedimentacion centrifugo. 

La velocidad de sedimentacion cojuntamente con la distancia de sedi¬ 
mentacion, determinan el tiempo de sedimentacion. 

El gasto determina el tiempo de residencia de las particulas en un 
equipo dado, 

El gasto manejable en una sedimentacion centrifuga depende de 
la geometn'a especifica del equipo, de su velocidad de giro y de las 
propiedades del caldo. Para prođucir un ii'qiiido libre de solidos, el 
tiempo de sedimentćicion en el equipo debe ser igual o menor al tiempo 
de residencia de las particulas impuesto por el fiujo o gasto volumetrico. 
Esto constituye una condicion de điseno para este tipo de centrifugas. 

La Figura 4.11 miiestra una centrifuga tubular que al girar forma 
una capa anular de liquido sobre la pared del tazon. La posicioii de las 
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parti'culas en esta capa varia tanto por el flujo convectivb axial como 
por la sedimentacion.radial. 

Se puede desarrollar un analisis senctllo e ilustrativo de la centrifuga 
tubular mediante las siguientes suposiciones; 

- La alimentacion es una solucion diluida. 

- Las particutas se distribuyen uniformemente en la capa anular. 

- Las particulas sedimentan de acuerdo a la Ley de Stokes. 

• La distancia entre la superficie del Kquido y la pared de la centrifuga 
es constante. 

- No existe retroflujo (flujo tapon). 

En el analisis primero se desarrolla una expresi6n para el tiempo 
de residencia en la centrifuga, posteriormente una expresi6n para el 
tiempo de sedimentacion y flnalmente se combinan ambas expresiones 
para relacionar el gasto volumetrico manejable con las propiedades del 
caldo y la geomertrfa de la centrifuga. 

Tiempo de Residencia 

La velocidad del fluido en el sentido axial esta dada por: 

dz Q, 

^"~di~A' 

donde: 

Q: Gasto volumetrico. 

A: Area de flujo. [L^]. 

V*: Velocidad de la particula en el sentido axial. {Lfi\. 

El area de flujo es igual a la seccioii Iransversal de la capa anular 
de fluido y esta dada por: 



(4.8) 


donde: 


A = tt/ž^ — tt/žJ = ?r(/?o — /ž?) 
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Distancia radial del eje đe giro a la superficie del h'quido. [L]. 
Distancia del eje de giro a la pared del tazon. [L]. 

Con los limites de integracion apropiađos se puede obtener una 
ecuacion para el tiempo de residencia de las particulas dentro de la 
centifuga empleando las ecuaciones (4.7) y (4.8), esto es: 

donde: 


L: Longitud de la centrifuga. [L], 

tr'. Tiempo de residencia đe la particula. [t]. 


La integracion de la ecuacion anterior permite obtener la expresi6n 
para el tiempo de residencia đe la particula siguiente: 


tr = 


irjRl - Rl)L 

Q 


(4.10) 


Tiempo de Sedimentacidn y Gasto Volumetrico 

Para desarrollar la expresion del tiempo de sedimentacidn de una par¬ 
ticula, que a su vez permita desarrollar una expresi6n para el gzisto 
mauejable en una centrifuga tubular, se consideran dos casos de interes: 

- Tiempo para el 100 % de sedimentacidn, 

- Tiempo para el 50 % sedimentacidn. 

Tiempo para el 100% de Sedimentacidn y Gasto Volume¬ 
trico El tiempo de sedimentacidn de una particula localizada en 
la superficie de la capa anular del fluido en Ri (que es la mas alejada 
de la pared, o mas dificil de sedimentar), puede ser obtenido a partir 
de la Ley de Stokes considerando el movimiento đe la particula en el 
sentido radial, 



136 


CAPiTULO 4. CENTRIFUGACIĆN 


dr 


ujV 


•" = * = 

en este caso inidalmente la peirticula se localiza en Ri y en el mo- 
mento i, de alcanzar la pared ea R^, de tal maaera que: 

dr /*** 


dr _ dpApuj'' r 
Jri ^ 18 /i /o 


dt 


(4.12) 


y la expresi6n para el tiempo de sedimentacion de la particula en 
este caso es: 




l8/i Ro 

^Apuj'2 Ti 


(4.13) 


Es conveniente expresar la ecuacion (4.13) en terminos de Vg 
dada por la ecu^lci6n (4.4), para obtener: 


U 


9 

v,ia‘ 



(4.14) 


La condicion de diseno donde el tiempo de sedimentacion debe ser 
m^or o igual al tiempo de residencia, puede alcanzarse mediante la 
igualacion de las ecuaciones (4.10) y (4.14). Este resultado permite 
obtener una expresi6n parael gasto manejableen una centrifuga tubular 
para producir uo liquido claro o lograr un 100 % de sedimentacion. Esta 
expTesion es la siguiente: 




(4.15) 


En el resultado anterior es iinportaiite liacer notar que el flujo es 
funcion de las propiedades dei caldo contenidas en Vg^ y de las carac- 
terfsticas de la centrifuga contenidas en el parentesis cuadrado de la 
derecha. 

Tiempo para el 50 % de Sedimentacion y Gasto Volume- 
trico.- Es una practica coniun en las bioseparaciones s61ido-h'quido, 
el que los equipos se especifiqiien para la reniocion del 50 % de las 
particulas de una susjrension de un tainano dado o tamano de corte. 
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Otra inte^pret^lcion đel tamano de corte, es la de especificar el tamano 
de parti'cula para el cual todas las particulas mayores sedimentan en 
inayor prOf>orcićn y todas las menores de ese tamano sedimentan en 
meoor proporcion. 

Si se considera que en la capa anular del h'quido de una centrifuga 
tubular las particulas del solido se distribuyen uniformemente, estas 
se encontrar^ en cantidades iguales en subcapas anulares de caldo de 
igual area transversal. El radio que diviđe la capa anular en dos 
subcapas de igual volumen puede obtenerse de la igualdad siguiente: 


MRI - Rlo)L = X« - R^)L 


de tal manera que: 


(4.16) 





(4.17) 


La ecuacion (4.11) debe ser integrada para este caso con limites 
nuevos para expresarla en la forma siguiente: 



18/1 Jq 


(4.18) 


£1 resultado de la integracion anterior expresado en terminos de Vg 
es: 




(4.19) 


donde es el tiempo para lograr un 50 % de sedimentacion. 
Combinando las ecuaciones (4.17) y (4.19) se obtiene la expresi6n 
para el tiempo de sedimentacion en terminos de parametros medibles. 


K = 




■ In 


Ro 




(4.20) 


La igualacion de las ecuaciones (4.10) y (4.20) permite obtener una 
expresi6n para el flujo para este caso: 
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V. 


Rl — Rl 



(4.21) 


donde Q* es el flujo para sedimentar el 50 % de las particulas de 
diametro dso en una centrifuga tubular. 

La ecuacion (4.21) puede ser expresada de otra forma considerando 
la siguiente igualdad: 


2 

2 



Ro 


para obtener; 


(5'=(2t;,) 


Rl~R\ 


In 


im 

J 


(4.22) 


Definicion de Sigma.- El concepto sigma ha sido muy utilizado 
en el campo de la sedimentacion centrifuga desde que este fue desarro- 
tlado (Ambler, 1957). Sigma es un area caracteristica de cada tipo de 
centrifuga y se utiliza para efectuar comparaciones y escalamiento de 
equipo. En el caso de la centrifuga tubular el valor de sigma puede ser 
definido a partir de la ecuacion (4.22) de la siguiente manera: 


Q' = 2ujS (4.23) 

donde: 


£ = 


L 

<J 


Rl - / 7 ? 


In 




(4.24) 


La ecuacion (4.24) es la ex|)resi6n b^ica del concepto sigina^ el cual 
es una constante que coiitiene solo paraiiietros relacionados a la geome- 
tn'a de la centrifuga y su velocidad angular (es iiidependiente del tipo 
de cal do). Por otro lađo Vg se relaciona solo con las propiedades del 
caldo y es independieiite del tipo de centrifuga. 
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En la subseccion (4.4.2) se presenta para ]as centnfugas de discos un 
desarrollo aaalogo al efectuado para la centrifuga tubular, obteniendose 
tambien una expresi6n para sigma. La aplicacion de este concepto a 
problemas de escalamiento se revisa en la slguiente seccion. 

Ejemplo 4.3.- Separacion Centrifuga. 

Al separar celulas de B. coU de un caldo diluido en una centrifuga 
tubuleir, se obtiene un lfquido claro bajo las siguientes condiciones: 


Propiedades del caldo 

Carac. Centrifuga 


0.001 N - s/m^ 

N 

20,000 rpm 

Ap 

50 Kg/m^ 

Ro 

0.022 m 



Ri 

0.011 m 


1 10"^ m 

L 

0.2 m 


Se desea utilizar la misma centrifuga para separar restos celulares 
de diametro promedio 0.5 x m. Se estima que la viscosidad del 
caldo se incrementa a 0.004 AT—s/m^ al salir del equipo de rompimiento 
celular. 

Se pide ; 

a) Calcular el flujo manejado en la separacion de celulas. 

b) Calcular la relacidn de flujos para claridad completa de sobre- 
nadante con respecto al flujo para 50 % de corte, en la separacion de 
celulas. 

c) Calcular el flujo para separacion completa de los restos celulares. 

Solucion; 

a) Para el calculo del flujo manejado eh la separacion de celulas se 
supone que todas las particulas de la suspension sedimentan, entonces 
se utilizara laecuacion (4.15), para lo cual es necesario calcular primero 

Sustituyendo datos en la ecuacion (4.4) se tiene: 

' i; - ( 10 ~^^)^( 50 ) ^ X 9-8 t 

^ 18 X 0.001 
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Vg = 2.7 X 10~* 
= 2.7 X 10“® 

Mediante ecuacion (4.15): 


m 

s 

cm 

s 


Q 

Q 

Q 


2.7 X 10-® ^ X TT X 3-2 ^ 20 on 


980 ^ 


( 2 . 2 ) 2 -( 1 . 1)2 


3.97 


In 


cm^ 


1:2 

1.1 


cm 


s 

14.31 I 
h 


b) Para el calculo del flujo para un corte del 50 % se utiliza la 
ecuacion (4.22), sustitujrenđo valores se tiene: 


Q' = 


2 X 2.7 X 10-® ^ X ;r X 5-2 ^ 20 cm 

(2.2)2-(1.1)2 ^2 


*“ 2.22+1.12 


t?' 

Q' 


= 11.72 


cmr 


42.19 - 
h 


por lo tanto: 
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Tambien puede ser demostrado utilizando las ecuaciones (4.15) y 
(4.22) que: 


5: 

Q 


21 ^ 


In 


Rl+Rf 


En la expresi 6 n anterior es importante hacer notar que cuando la 
pelicula de fluido al interior de la centrifuga es muy đelgada, iŽi tiende 
a Ro entonces: 


Q' = 2Q 

c) Para facilitar los calculos se puede calcular el cociente de los flujos 
de cada tipo de caldo empleando la ecuacion (4.15) y obtener: 

_ <4 

Qr _ jffi 

Qc ^ 

t^C 

Donde el submdice R se refiere a los restos celulares y el C a las 
celulas enteras de tal manera que: 

_ Qc<^Pc 

3.97 ^ X (0.5 X 10-‘‘)2 cm= x 0.01 ^ 

(1 X 10-'*)2 cm2 X 0.04 

_ 3,97 cm® 

16 s 

= 0.89 ( 
h 

La reduccion del tamano de particula'y el aumento de viscosidad 
reduce dramaticamente la capacidad de la centrifuga. 


Qr 

Qr 

Qr 

Qr 


4.4.2 Centrifuga de Discos 

En esta seccion se desarrolla un analisis para la centrifuga de discos 
analogo al efectuado para la centrifuga tubular. La geometria del sis¬ 
tema es diferente (Figura 4.12), entonces se puede intuir que la ex- 
presion para el calculo del flujo en este ceiso tambien es diferente. 
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Figura 4.12: Esquema de una centrifuga de discos. 

En el anaJisis se supone que el flujo global Q se divide equitativa- 
mente entre los espacios formados por todos los discos, de tal manera 
que el flujo en cada espacio es = Q/n, donde n es el numero de 
espacios formados entre los discos , 

El flujo se presenta tanto en la direccion angular como en direccion 
paralela a los discos. En el sentido angular se supone que el h'quido gira 
a ta misma velocidad que los discos, 

Prlmero se desarrolla una expresi6n para el tiempo de residencia 
en la centrifuga, posteriormeiite una expresi6n para el tiempo de seđi- 
mentacidn, y finalmente se combinan ambas expresiones para relacionar 
el gasto volumetrico manejable con las piopiedades del caldo y la geo- 
metria de la centrifuga. 

Tiempo de Residencia en una Centrifuga de Discos 

En una centrifuga de discos la parti'cula (|ue se desea sedimentar se 
mueve por coiiveccioii y por sedinientacioii. El inovimierito convectivo 
es paralelo a los discos y el nioviiniento por sodinieutacion es en sentido 
horizontal. 

Si los ejes de rerereuria se fijaij cotiio aparece en i a Figura 4,12, el 
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Figura 4.13: Perfil đe velocidades eti una centrifuga de discos. 

movimiento producido por sedimentacion tiene componentes tanto en 
X como en jf, de tal manera que la velocidad neta de la particula en la 
direccion Xy es la resultante de la velocidad convectiva del fluido (aqui 
se supone que la particula se mueve a la misma velocidad que el fluido) 
y la componente en x de la velocidad de sedimentacion que se opone a 
este moviniiento. 

Una condicion necesaria para alcanzar una separacićn efectiva, es 
que la velocidad convectiva de la particula sea mucho mayor que el 
componente de la velocidad de sedimentacion que actiia en sentido o- 
puesto. En el siguiente desarrollo se parte de este supuesto cuando se 
analiza la velocidad de la particula en el sentido x, 

Expresi6n para Para obtener una expresion del tiempo de 
residencia de una particula en una centrifuga de discos es necesario 
primero desarrollar una expresi6n para la velocidad de la particula en 
el sentido v^, 

En el desarrollo de la expresi6n para u* se supone un arreglo geo- 
metrico sencillo como se muestra en la Figura 4.13. 

La velocidad Vj. varia con la distancia x dado que el gasto es constan- 
te en toda la seccion de cada pelicula y dado que la seccion transversal 
de flujo disminuye conforme x aumenta (se supone que el !iquido es 
incompresible), La velocidad tambien varia en el sentido y formando 
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un perfil de velocidades con = 0 en las superficies de los discos. 

Si se considera u.na seccićn de pelicula de longitud L, donde la 
velocidad u* solo depende de y pero no de z; cuando se desprecian los 
efectos inerciales, se considera que el sistema se encuentra en el estado 
estacionario y el flujo es laminar, la ecuacion de movimiento para este 
sistema puede ser escrita de la siguiente forma: 


dx ^ dy^ 

Esta expresi6n puede ser integrada dos veces entre los h'mites: 



Para v = — 

^ 2 


u* = 0 


Para y = 0 

y obtener la expresićn: 



(4.26) 


donde a es el espesor de la pelicula y P la presion. 

La ecuacion (4.26) se puede expresar en terminos de Qt^ si se Integra 
a lo largo del area de flujo con los limites apropiados. Considerando 
que la area de flujo puede ser aproximada por un rectangulo de ancho 
a y largo 27rr entonces: 


/ 7 ^ ^ - ( 1)1 

donde es el flujo volumetrico entre dos discos de la centrifuga. 
La integracion de la ecuacion (4.27) conduce a: 


Qn = 


nAPa^r 

6/iL 


(4.28) 


Coinbinando las ecuacioues (4/2C) y (4.28) se tiene que: 





(4.29) 
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o bien en terminos del flujo volumetrico total: 



(4.30) 


La ecuacioa (4.30) describe el perfil de la velocidad de la pelicula asi 
como su comportamiento en diferentes planos en funcion de la velocidad 
promedio. 

De la ecuacion (4.30) se puede obtener una expresion para un dlfe- 
rencial de tiempo de residencia de la siguiente forma: 


dt^ 


dx 



1 - i^r 


(4.31) 


Calculo del Tiempo de Sedimentacion y el Gasto Volumetrico 

Para desarrollar la expresi6n del tiempo de sedimentacion de una par- 
ticu la, que a su vez permita desarrollar una expresion para el gasto 
manejable en una centrifuga de discos, al igual que en en las centn'fugas 
tubulares se consideran dos casos de interes: 

- Tiempo para el 100 % de sedimentacion 
’ Tiempo para el 50 % sedimentacion. 

Tiempo para el 100 % de Sedimentacion y Gasto Volume¬ 
trico.- En este caso la particula dificil de capturar se localiza en 
la parte inferior derecha de la peh'cula en (r = 0 , y = ^), y la parte 
mas lejana en la que puede sedimentar es en ta parte superior izquierda 
de la peh'cula en [x =(/?„ - Ri)/sen$ , y = |]. 

La velocidad de sedimentacion en el sentido radial esta dada por la 
Ley de Stokes; 


dr u>^r 


(4.32) 


por lo tanto: 
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dt. 


gdr 


(4.33) 


La condicion de diseno que estabtece que el tiempo de sedimentacion 
debe ser menor o igual que el tiempo de residencia puede lograrse igua- 
lando las ecuaciones (4.31) y (4.33) para obtener la expresi6n: 


gdr 

VgW^r 


3Q 

An^TOr 


i - (^) 


(4.34) 


de acuerdo a la geometn'a del sistema se puede efectuar el siguiente 
cambio de variables: 


dy = cos8dr 


r = Rf, — xsenO 

con estas nueveis variables la ecuacion (4.34) se transforma en; 

^ ~ j “ zsenO)^ X cos9dx (4.35) 


la ecuacion (4.35) puede ser integrada utilizando el cambio de va- 
riable u = (R^ — xsen$) y los limites siguientes: 

Para a: = 0 , y 


/io ft\ (i 


obteniendose: 


Q = Vg 




3</ 


{Rl- coiO 


(4.36) 


La ecuacion anterior tambieii jjuecle ser expresada en funcion del 
parametre S de la siguiente nianera: 
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Q = VsE (4.37) 

donde S para este caso esta definida por la expresi6n dentro del 
parentesis cuadrađo de la ecuacion (4.36). 

Tiempo para el SO % de Sedimentacion y Gasto Volume- 
trico.- Petra calcular el gasto que puede manejar la centrifuga para un 
corte del 50 %, debido a la separacion tan pequena de los discos una 
buena aproxiniaci6n esta dada por: 


Q~ = 2vgE (4.38) 

donde I] esta dada por la misma expresion que la de la ecuacion 
(4.36). (ver ejemplo 4.3 inciso b). 

Ejemplo 4.4.- Separacion de E. coli mediante una centrifuga 
de discos. 

Estimar el gasto volumetrlco para producir un ljquido claro de E. 
coli en una centrifuga de discos (Brunner, 1983) bajo las siguientes 
condiciones; 


Datos Centrifuga 

Datos caldo 

radio externo 

j 8.1 cm 

diametro celular 

0.8 (im 

radio interno 

3.6 cm 

densidad celular 

1.05 g/l 

numero de discos 

72 

densidad del medio 

1.02 g/l 

velocidad 

8,400 rpm 

visoosidad 


angulo 





Solucion: 

El gasto de la centrifuga de discos puede ser calculado mediantf 
la ecuacion (4.36). Para aplicar esta ecuacion es necesario calculai 
primero De acuerdo a la ecuacion (4.4), 


Vo = 


(0.8 X 10-^ cmf (1,05 - 1.02) ^ x 980 


75 " 


18 X 1.02 X 10-3:^ X ^ 


Kg 


10= em 


X 
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Vg = L02 X 10 — 

s 

en seguida se calcula S de la ecuacion (4.36), 

^ _ / 2irx72 W27rx 8400y _2 

” V3 X 980 J V 60 ) ^ 

x(8.1® — 3.6^) cm^ X cot 38 
E = 7.39 X 10" cm^ 

E1 gasto volumetrico que puede manejar la centrifuga es: 


Q 

Q 

Q 


1.02 X 10 


-6 


75.35 

271 

ft 


cm'" 


— X 7.39 X lO" cm^ 


4.4.3 Escalamiento 

En el analisis de la operacion de la sedimeiitacion centrifuga se han 
desarrollado expresiones para el calculo del gasto manejable por una 
centrifuga de una geometn'a particular. Este enfoque es debido a que 
los equipos disponibies se construyen en tamanos especi'ficos, de tal 
manera que gran parte del problema de separacion centrifuga se reduce 
a una seleccićn del equipo mas que a uii disefio especi'fico para un 
trabajo particular. Por otro lađo, las velocidades de sedimentacion que 
se predicen con la Ley de Stokes pueden ser adecuadas para el caso de 
las centrifugas tubulares, pero pueden resultar hasta dos veces mayores 
de las realmente obtenidas en las ceiitn'fugas de discos. En la seleccićn 
de equipo de centrifugacioii una cumbinacion aclecuada de los principios 
teoricos con pruebas ex]jerimentaie.s directameiite con el inaterial, es to 
mas recoinendable. 

Existen dos eiifocjues parael escalamiento de datos, uno basado en el 
tiempo eiiuivaleiite de centrifugacioii y otro en el ai’ea de centrifugacioii. 
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Tabla 4.1: Valores de Gt. 


Particula 

1 ^ 

t (min) 

Gt (min) 

Nucleo 

600 

5 

3,000 

Mitocondria 

15,000 

5 

75,000 

Ribosomas 

100,000 

60 

6 ,000,000 


Tiempo Equivalente 

Este enfoque consiste en determinar el producto Gt^ donde G esta dado 
por la ecuacion (4.6) y i es el tiempo necesario para producir una cen- 
trifugacion aceptable, de tal manera que la igualdad; 


Git\ = G2i2 (4,39) 

puede ser utilizada como un criterio de escalamiento. Los subi'ndices 
1 y 2 se refieren a las escalas estudiadas. 

Las pruebas de sedimentacidn sobre las muestras se pueden realizar 
en el laboratorio en una centrifuga de tubos o en una centrifuga de 
tazon. Las muestras se hacen girar a velocidades especi'ficas a diferentes 
tiempos hasta producir un sobrenadante claro, El vedor de Gt obtenido 
se usa para la seleccion de equipos a escala industrial. 

La consistencia de los solidos puede ser estudiada preliminarmente 
utilizando una varilla de laboratorio sobre la torta đespues de decantar 
el sobrenadante. En la Tabla 4.1 se presentan valores de Gt carac- 
ten'sticos de algunas partfculas biologic^ls. 


Factor Sigma 

La expresi6n para calcular el parametre Sigma de cada tipo de centrifu¬ 
ga es caracteristica de cada geometria particular (Axelsson, 1985). Esta 
area caracteristica o factor S ha sido empleada para escalar equipos 
con similitud geometrica. En la Tabla 4.2 se presentan los rangos de 
los factores E para diferentes tipos de centrifugas. 

El escalamiento utilizando el factor sigma supone que para una 
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Tabla 4.2: Factores Sigma. 


Centrifuga 

2 , 

Intermitente 

Decantadora 

Tubular 

Discos 

20 - 200 

150 - 2,500 
2,000 - 3,000 
400 - 120,000 


Fuente: Moir, 1988 

FUproducjdAconelpennisode Mc Graw Hj) 1 Inc. Copyright©198S. Tođos los derechosreaervados, 

misma suspension ia velocidađ de sedimentacion de las particulas es 
independiente de la escala. Este supuesto es mas utilizado cuando se 
escalan centn'fugas del mismo tipo, de tal manera que: 

(«s)i = (^^9)2 

y utilizando la ecuacion (4.23) se obtiene: 

Q[^Q^ 

Si S2 

Se debe recordar en este punto que la seleccion del equipo de oen- 
trifugacion debe combinar la teon'a, la experimentaci6n đirecta con 
el material (incluyendo pruebas a nivel piloto) y la experencia (Moir, 
1988). 

En ia Tabla 4.3 se presenta una gui'a general para la seleccion de 
centn'fugas sedimentadoras. 

El tamano de particula a que se refiere Ia Tabla 4.3 esta, basado en 
la sedimentacion en agu a de esferas de cuarzo de đensidad relativa 2.65. 
Para calcuiar el diametro equivalente de las particulas de cuarzo, al de 
las particulas de interes en una suspension dada, se establece que las 
velocidades de sedimentacion son iguales en ambos medios, obteniendo 
la siguiente expresi6ii: 
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Tabla 4,3: Guia para la selecdon de centn'fugas. 


Caractensticas manej&bles de la AUmentacion 


Tipo de 
Centr/fuga 




Dj$cos TasEoti abkrto 


D]$cos y 1>oquiUaft 




Tazdn Sdiido 


Decantadora 


Tamane de 

Fart/cula 

micras 


*1 - 200 


.5 ^ ^,000 


0*5 - 200 


0*5- 200 


*25 - 200 


2-5,000 


2-5,000 


Contenjdo Prueba de Prueba de 

Sdlido« Sedimentacjdn Consistencia 

% a 1,000 G {min) de los sdUdos 


torta firme 


torta firme 


lodo 


lodo 


torta firme 



- 3 

torta nrme 

- 3 

lodo - torta 


Caractrfsticas de Procesatniento 


Capacidad 
tavado de 
torta 


8-120 


1.5-335 


Ninguna 



l\ibular 


laSZiaiiEEEaM 


Metodo de 
descaiga de 
sdlidos 


Inteimitente 


Intermitente 


FWr^ g 

Mdxima 


12,000- 16,000 


- 9,000 


Djseoft y boqujUas 

Gontjnuo 

1 Moderada I 

38 - 3,780 

5,000 - 8,500 

Dicco« Tasdn abi^to 

Intermitente 


3.8- 1,500 

5,000 - 7,000 

Msssnmsism 

Intermitente 

1 Ninguna 

3.8- 570 

14,000- 15,000 

Diseos Intermiteiite 


Ninguna 

0.38- 1,600 

5,000 - 8,000 

T^izdu Sdlido 

■fiinikina 

Ninguna 

[ 1.5- 250 1 500- 800 

DecaniadcH'a 

1 Continuo I 

Moderada 

I 3*8- 1*890 

1 2,000 - 3,200 


Adaptada de; Moir, 1988 


Heproducidacon el pemusode Mc Graw Hill Ine. Copyright ©1988* Todos los derechos reservados. 
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donde; 

pc- Densidad del cuarzo (2.65). [M/L®]. 
pj,; Densidad de la particula en suspension. [M/L®]. 
pi: Densidad del h'quido . [M/L®]. 
pji: Densidad del agua. [M/L®]. 

PA’ Viscosidad del agua. [M/L — t], 
pi'. Viscosidad del h'quido. [M/L — i], 
dpi Diametro particula. [Lj. 

dc- Diametro equivatente de una esfera de cuarzo. [L]. 

Ejemplo 4.5.- Area de centrifugacion. 

Una centrifuga de discos de laboratorio produce un sobrenadan- 
te claro con una alimentacion de 2.1 l/h de una solucion diluida de 
celulas. E1 area caracteristica de la centrifuga es de 233 m®. 

Estimar el area necesaria para manejar un flujo de 1,000 l/h en una 
centrihiga similar. 

Solucion: 

Se puede utilizar la ecuacidn (4.40) para el caso de manejo de un 
flujo claro a la salida de I a centrifuga: 

Q\ _ 0%^ 

S] E2 

1 nivel laboratorio, 2 nivel iiidustrial. 
sustituyendo valores, 

^ _ (JjE, (1000 1//0(233 m®) 

^ ~ Q^ ~ ( 2.1 l/h) 

S 2 = 111,000 m® 
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Figura 4,14; Filtracion centrifuga. 

4.4.4 Filtracion Centrifuga 

La filtracion centrifuga combina los dos principios de separacion me- 
canica: filtracion y centrifugacion. La aplicacion de este metodo ha 
conducido al desarrollo de diferentes tipos de equipos de diferentes geo- 
metn'as y formas de descarga de la torta. En esta secclon el tratamiento 
se limita al de geometria cilindrica. 

Considerese una tina o canasta de una operacion de filtracion cen¬ 
trifuga (Figura 4.14) donde se alimenta la suspension a tratar, y por 
accion de la fuerza centrifuga se forma una torta homogenea sobre la 
pared de la tina. 

La canasta perforada tiene un radio Ro y esta recubierta de un 
medio filtrante de resistencia despreciable. En un instante t durante la 
operacion, la superficie del h'quido esta localizada en Ri y la interfase 
liquido- solido se localiza en Rt- 

Generalmente el interes de diseno es contar con expresiones para el 
calculo del gasto volumetrico manejable por la centrifuga y del tiempo 
de filtrado para realizar una determinada operacion en un equipo dado. 
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Gasto Volumetrico Q 

E1 gasto volumetrico a traves de La torta en una operacion de filtracion 
centrifuga, esta relacionado con ta ecuacion de D’arcy para medios 
porosos. Debiđo a que la torta no es plana el area de filtrado van'a 
con r, entonces la ecuacion de D*arcy debe expreseirse en forma đife- 
rencial como: 


= fiapoV (4.42) 

donde V es la velocidad superficial de filtrado. 

En el instante i el flujo volumetrico Q en la direccion radial es cons- 
tante a lo largo del espesor de la torta, y se relaciona con la velocidad 
de filtracion (variable a lo largo del espesor de la torta) mediante la 
siguiente expresidn: 


Q 

2jrr^ 

donde £ es la altura de la canasta de la centrifuga. 
Combinando las ecuaciones (4.42) y (4.43) se obtiene: 


(4.43) 


~dP Q 

dr 


(4.44) 


la ecuacion (4.44) puede ser integrada eiitre Roy Rt para encontrar 
la cai'da de presion en la torta: 


2iri 



(4.45) 


El gradiente de presion generado por el movimiento circular del 
li'quido puede ser cal cu I ado ut i lizan do I a ex presion; 


dP 

dr 


= pL<^^r 


(4.46) 


donde pi es la deiisidad del Ifcjuido, 

Integrando ta ecuacion (4.46) entre Ra y R\ se puede encontrar una 
expresi6n para el gradiente de presion generado por la fuerza centrifuga. 
Esta expresi6n es; 
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AP=^ {Rl - TJ?) (4.47) 

La ecuacion (4.47) puede ser sustituida en la ecuacion (4.45) para 
obtener una expresi6n del gasto volumetrico en cualquier instante t, 
obteniendose; 


iiap, [ In^ 


(4.48) 


La ecuacion anterior concuerda con el hecho que đurante una o- 
peracion de filtracion centrifuga, Rt disminuye conforme transcurre el 
tiempo de filtracion (al aumentar el espesor de la torta), disminuyendo 
tambien Q. 


Tiempo de Filtracion-Centnfuga 

La ecuacion (4.48) puede ser utilizada para desarrollar una expre$i6n 
para calcular et tiempo necesario para procesar un volumen de caldo 
dado (o una torta de un espesor fisicamente alcanzable). Es necesario 
efectuar primero algunos cambios de variables. 

El gasto volumetrico Q puede ser relacionado con el volumen de 
filtrado por la ecuacion: 


(4.49) 

Por medio de un balance de masa en la peh'cula cilindrica que forma 
la torta se obtiene que: , 

PoV = PT [tt {Rl - 4 ) £] (4.50) 

donde pT es la densidad de la torta en peso seco por unidad de 
volumen, A partir de la ecuacion (4,50 ) se puede definir el diferencia 
de volumen de filtrado siguiente: 

dV = RrdRr (4.5i; 



Po 
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Combinando las ecuaciones (4.48), (4.49) y (4.51) e integrando la 
expresi6n resultante entre los limites: 


/ = 0 Rx — 0 


i = i Rt = Rt 


se obtiene: 


fiapTR^ 

^pl^HRI - Rl) 



- 1 - 21n 



(4.52) 


donde t es el tiempo necesario para obtener una torta de espesor 
(fio - Rt) . 

De acuerdo a la ecuacion (4.52) el tiempo de filtrado es funcion de 
la resistencia especi'flca de la torta entre otros parametros. Debido a 
que la torta puede sufrir compactacion cuando se expone a un campo 
centrifugo, las mediciones de resistencia especifica hechas en equipos 
de laboratorio de filtracion Intermitente pueden conducir a resultados 
incorrectos. Entonces es preferible realizar estas mediciones en equipo 
de laboratorio apropiado para la filtracion centrifuga. 

Ejemplo 4.6.- Tiempo de Filtracion. 

Se desea estimar el tiempo de filtracion centrifuga de 1,600 litros de 
una suspension que contiene 0.02 gjcm^ de una hormona. Las pruebas 
de laboratorio indican que la torta que forma esta suspension tiene una 
resistencia especifica de 2.67 x 10’® cmjg y una densidad de 1.1 gfcm^ 
de solidos secos de torta hiimeda. Las propiedades del Iiquido pueden 
ser consideradas iguales a las del agua. 

La centrifuga que se va a utilizar gira a 650 rpm, tiene un radio de 
51 cm y una alt ura de 45 cm. Una vez lleiia I a centrifuga y girando 
puede formar una peli'cula de 5.5 cm de liquido y torta. 


Solucion: 



cion (4.52). Para tal efecto es necesario calctilar |H'imero la localizacion 
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de ta superficie de la torta Rt mediante la ecuacion (4.50) de tal manera 

que: 




Rt = 1^51 cm — 
Rt = 48.9 cm 


0.02 X 1600 X 10^ 

_ cm'* _ 

1.1 ^ X X X 45 cm 


entonces de acuerdo a la ecuacion (4.52) el tiempo de filtrado es: 


2pi,u;^R?, - R]) [Ur/ Rt 

0.01”^ X 2.67 X lO^®^ X 1.1-S X 48.9* cm® 
2 X X X (51®-45.5®) cm® 


[(—V-i- 

V48.9 J 


= 8.6 mm 


4.5 Sumario 

La centrifugacion se emplea para separar diversos tipos de solidos (celu- 
las, desecbos, precipitados y cuerpos de inclusićn) de caldos biologicos. 
La teon'a de la sedimentacion combinada con la experimentaci6]i en 
equipos pilotos, permite operar y disenar racionalmente los equipos de 
centrifugacion. 

Existen varios tipos de equipos para efectuar la operacion de cen¬ 
trifugacion los cuales pueden operar tanto en fornna intermitente como 
en forma continua. 

De acuerdo con la teon'a de la sedimentacion, el gasto manejable 
en una centrifuga depende de la geometn'a especifica del equipo, de la 
velocidad de giro y de las propiedades del caldo que se desea procesar. 
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4.6 Problemas 

4.1.- Estimar la velocidad de sedimentacion de una parti'cula de 5 (im 
de diametro y 1,100 Kgfm^ de densidad, en agua a 20® C con una 
viscosidad de 1.01 x 10"® N-s/m® y una densidad de 1,000 Kgfm^^ 
cuando: 

a) .- Sedimenta libremente. 

b) .- Se localiza en un punto r = 0.15 m y gira a 3,000 rpm. 

a) .- Resp. 1.35 x 10"® mjs 

b) .- Resp. 2.04 x 10"® mjs 

4.2. - Una centrifuga tubular de 12.4 x 72.5 cm gira a una velocidad 
tal que genera un campo de 15,600 G. La pelicula que forma el liquido 
al girar tiene un espesor de 5 cm, 

Estimar el gasto volumetrico que puede manejar este equipo en la 
separacion de restos celulares de E. coli que presentan un diametro 
promedio de 0.25 ^m y se encuentran en una solucion con 4 cp de 
viscosidad. La diferencia de densidad entre las pacticulas y la solucion 
es de 0.03 gjcm^. 

Resp. 1.18 Ijk 

4.3. ' Estimar el area caracteristica de centrifugacidn para procesar 
3.34 X 10"® m®/s de un caldo de cultivo bactefiano. Las celulas del 
caldo presentan un diametro promedio de 1 pm y una densidad de 
1096.7 KgfrrP. La viscosidad del caldo es de 2.682 x 10"® N — sjm^ y 
su densidad de 997 Kgjm^. 

Resp. 82,670 m® 

4.4. - Una centrifuga tubular que gira a 4,000 rpm cuando se alimenta 
con un caldo de tevaduras a razon de 12 l/min, logra recuperar el 60 % 
de solidos. Sabiendo que ia recuperacićn es inversamente proporcional 
al flujo, estimar; 

a) .- La velocidad a la que debe girar la centrifuga para obtener un 
95 % de recuperacidii. 

b) .- El flujo que puede ser alimeiitado a la centrifuga cuando gira a 
4,000 rpm y se desea una recuperacion del 95 %. 

a) .- Resp. 4,845 rpm 

b) .- Resp. 8.18 ijmin 
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4.5. - E1 procesamiento inicial de 30,000 / de un caldo celular que 
contiene 0.15 l/l de celulas (base humeda de solidos) es necesario rea- 
lizarlo de acuerdo a las siguientes tres etapas; 

i) .' Goncentracidn del caldo hasta 0.8 l/l. 

ii) .- Resuspension del caldo en una solucion amortiguadora apropia- 
da hasta 0.5 l/l. 

iii) .- Rompimiento de las celulas međiante un homogeneizador. Los 
restos celulares obteniđos en este pašo tienen la mitad del diametro de 
las celulas originales y el caldo es cuatro veces viscoso. 

iv) .- Separacidn de los restos celulares del homogeneizado. Este 
pašo debe ser realizado en menos de 15 horas para evitar degradacion 
del producto. 

a) .- Estimar el numero de centn'fugas con capacidad de 400 l/h de 
homogeneizado para realizar el pašo iv). 

b) .- Estimar el tiempo necesario para el pašo iv). 

c) .- Estimar el tiempo necesario para realizar el pašo i) con el mismo 
equipo. 

d) .- Establecer de que otra forma se puede realizar este proceso. 

a) .- Resp. 2 

b) .- Resp. 11.25 h 

c) .- 2.34 h 

4.6. - En una operacion para la obtencidn de una enzima se utiliza 
un sistema de extracci6n de dos fases acuosas inmtscibles. Una vez 
realizada la extraccion las fases se separan međiante una centrifuga 
tubular. Las propiedades de las fases son las siguientes: 


Fase Ligera (B) 

Fase Pesada (A) 

Nombre 

PEG 4000 9 % 

Nombre , 

Dextrano T 5000 2 % 

Densiđad 

■TTrriTTffnM 

Densidad 

1144 Kg/rrP 

Viscosidad 

0.008 Kg/m-s 

Viscosidad 

0.008 Kg/m-s 

Temperatura 

20“C 

Temperatura 

20''C 


La centrifuga gira a 12,000 rpm, tiene un radio externo /?<> = 0.05 m 
y una longitud L = 0.9 m. 

La salida de la fase pesada en la centrifuga se localiza a una distancia 
rađial /žg = 0.02 m. La salida de la fase ligera se localiza en = 
0.022 m međiante un arreglo que la coloca por eiicima de la fase ligera, 
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de tal manera que la interfase h'quido-liquido se forma a una distancia 
Ri mayor que Ra¬ 
si,).- Desarrollar una expresi6n para obtener el gradiente de presion 
generado por la fase ligera al girar. 

b) .- Desarrollar una expresi6n para obtener el gradiente de presion 
generado por la fase pesada al girar. 

c) .' Desarollar una expresi6n para el ćakulo de la posicion de la 
interfase suponiendo que los gradientes anteriores son iguales. 

d) .- Calcular la posicion de la interfase. 
d).- Resp. 3.76 x 10"=* m 

4.7. - La centnfuga del problema anterior se alimenta con un flujo 
de 1 X 10“^ m^/s de una mezcla de las fases que se encuentra en una 
proporcion de 3.5:1 de fase pesada a fase ligera. 

a) .- Calcular el flujo de la fase ligera que se alimenta a I a centrifuga. 

b) .- Utilizando la ecuacion (4.15) calcular la velociđad de sedi- 
mentacion minima para la fase pesada en la fase ligera. 

c) .- Calcular el dia metro minimo de las gotas de fase pesada para 
obtener un 100 % de separacion de las fases. 

a).- Resp. 7,78 x 10“® m^/s 

c).- Resp. 4 fim 

4.8. - La extraccion liquido-liquido del ejemplo anterior se desea es- 
calar utilizando una centrifuga m^ grande donde; 

Rb — 0.06 m, Ra = 0.066 m, L = 1.5 m y IV = 8,000 rpm. 

Partiendo de que cuando se maneja el flujo de 1 x 10“'* m^/s en 
la centrifuga mas chica se tiene una separacion adecuada de las fases, 
realizar los siguientes calculos: 

Sea: 

i: Operacion en el equipo menor. 

2: Operacion en el equipo mayor. 

a) .- Calcular (£b)i 

b) .- Calcular {Ri )2 

c) .- Calcular {Sh )2 

d) .- Calcular {Qb )2 

e) .- Calcular el gasto total tnio puede iiiancjat la iiueva centrifuga. 

a).- Resp. 730 
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c).- Resp. 4,782 m® 


d).' Resp. 6.56 x 10 ^ m^fs 


4.9.- Se desea procesar una suspension diluida de levaduras de 10 fim 
de diametro y deasidad de 1.01 gfcm^, con una centrifuga de tubos que 
opera a 8,000 rpm. Los tubos se llenan con la suspension hasta una 
aJtura de 5 cm. Cuando la centrifuga esta operando los tubos giran 
perpendicutarmente al eje y el fondo de los tubos se localiza a 9 cm del 
eje. Estimar el tiempo para sedimentar la mitad de las parti'culas si 
se supone que estas se di$tribuyen en forma uniforme en la suspension. 
Las propiedades del liquido pueden ser tomadas como las del agua. 


4.10.- Se desea procesar 1,000 f/mm de una suspension que contiene 
20 % de levaduras. En pruebas de laboratorio la suspension puede cla- 
rificarse en 6 min a 1,000 G. Se desea descargar los solidos continua- 
mente. La torta que forman los solidos es bastante fluida. En base a 
los datos anteriores y utilizando la Tabla 4,3 efectue la seleccion de una 
centrifuga. 


4.11.- Una centrifuga de discos recupera el 50 % de celulas a un 
gasto de 10 f/mm. iQue gasto se puede manejar para lograr 80 % de 
recuperacion en la misma centrifuga?. 
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Capitulo 5 

Rompimiento de Celulas 


5.1 Introduccion 

E1 rompimiento celular es una operacion unitaria de gran importan- 
cia industrial. Aigunos de los productos biotecnoiogicos producidos a 
escala industrial son extracelulares y no requieren ser extraidos de la 
celula. Cuando el producto de interes es intracelular (Tabla 5.1), una 
vez realizada la cosecha de celulas una operacion necesaria para la li- 
beracion del producto es el rompimiento de la celula misma (Petrides 
tt oi, 1989). 

Algunas protemas eucarioticas recombinantes producidas por mi- 
croorganismos procariotes no son secretadas por la celula recombinante 
y constituyen productos intracelulares, los cuales pueden estar en forma 
activa o en forma desnaturalizada. Las protemas intracelulares desna- 
turalizadas con frecuencia forman cuerpos de iiiclusion insolubles. 

Otras protemas de interes permaneceii en el espacio peri pl as mi co 
entre la membrana y la pared celular. Solo algunas celulas presentan 
mecanismos de secrecion celular del producto de interes. Esto hace 
necesario contar con tecnicas de rompimiento celular eficientes y selec- 
tivas en ia produccion de proteina intracelular. 

La tecnica de rompimiento celular seleccionada deterinina el tainano 
de los desechos resultantes y la influencia que estos tendran en las 
operaciones que se utilicen para su .separacion. Asiinisino, la tecnica es 
funcion del tipo de niicroorganisiiio {[ue coiitiene al producto de interes, 


1C5 
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Tabla 5.1: Productos que reqiiieren de una ruptura celular. 


Tipo de Producto 

Ejemplos 

Protemas Recombinantes 
Enzimas 

Vacunas 

Otros 

Insulina, HC, Proteina A, Proteina G* 
LAsparaginasa, Invertasa, Glucocinasa. 
Tetanos, Meningitis* 

DNA, Mitocondrias, Esporas, Toxmas. 


Adaptada de: Foster, 1992 


Rcprođucid* con cl pcrmiso de Nalurc Publishing Co* CopyTigbt (§>1992. Todos los derechos 
reservados. 


particuiarmente en relacion a su estructura externa (Asenjo, 1990), 

En este capitulo en la seccion 5.2 se presentan los fundamentos de 
la operacion de rompiiniento* La seccion 5,3 se centra en los equipos 
de rompimiento que se utilizan a nivel industriaL E1 diseno de estos 
eqmpos se discute en la seccion 5.4, 


5.2 Fundamentos 

La recuperacion optima de productos intracelulares requiere del conoci- 
miento de la estructura de las capas externas que protegen a las celulas: 
la membrana y la pared celular* Requiere ademas del conocimiento de 
los sistemas que permiten a cjertas celulas secretar los productos de 
interes en forma activa, evitando con esto la necesidad de romper la 
celula para recuperar el producto* 

Existen varios metodos para la recuperacion de productos intracelu¬ 
lares, los mas dr^ticos involucran el rompimiento completo de la celula. 
Los metodos de recuperacion meiios severos involucran una alteracion 
qufmica de las cubiertas celulares o permeabilizacion que facilita la sa- 
lida del producto. 

Esta seccion se centra en cuatro aspectos fundamentales para el 
analisis de la operacion de ronipijniento: 


• Estructura de la pared celular. 
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• Sistemas celulares de secrecion. 

• Metodos de rompimiento celular. 

• Metodos de permeabilizacion celular. 

5,2.1 Estructura de la Pared Celular 

En esta seccion se describe brevemente la estructura de las paredes 
microbianas, particularmente la estructura de las paredes bacterianas, 
debido al relevante papel que tienen las bacterias como la E. coli como 
organismos huesped de varios productos biotecnologlcos recombinantes 
(Wang, 1988). 

Las paredes celulares de las bacterias son n'gidas y porosas, debido 
a que las bacterias poseen una elevada presion osmotica Interna y a 
que frecuentemente pueden hallarse expuestas a diferentes condiciones 
ambientciles externas. 

Las paredes celulares de las bacterias Gram-positivas y Gram-ne- 
gativas poseen una caracten'stica molecular comiin: en ambas existe 
un rigido esqueleto peptiđoglucano o murema. La unidad basica que 
se repite en la estructura del peptiđoglucano es la del disacarido con- 
stituido por N-acetil-D*glucosamina y el acido N-acetilmuramico. 

En las celulas Gram-positivas la capa de peptiđoglucano es mucho 
mas gruesa que en las celul^ls Gram-negativas. En estas la capa de 
peptiđoglucano se encuentra localizada en el espacio periplasmico en- 
lazandose covalentemente a las lipoproteinas de la capa exterior de la 
pared celular. 

El espacio periplasmico esta constitui'do por una sustancia seme- 
jante a un gel, que contiene una alta concentracion de enzlmas degrada- 
tivas y protemas de transporte. 

La estructura del peptiđoglucano de la pared celular bacteriana es 
resistente a la accion de las enzlmas que hidrolizan los peptidos, las 
cuales no atacan a los peptidos que contienen D-aminoacidos como los 
que se encuentran en la estructura de la pared (como D-aianina y D- 
glutamina). 

En las celulas Gram positivas la enzima lisoziina sc utillza ]>aia el 
rompimiento celular ya que su mecanismo de accion es el rompimiento 
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de los enlaces glucosidicos del esqueleto polisacarido del peptidoglu- 
cano, que en este tipo de celulas se localizan en la parte extema. Una 
vez roto el esqueleto de esta manera, la celula se expande con la con- 
secuente ruptura de la membrana y liberacion del contenido celular 
(Lehninger, 1989). 

La diferencia en el grosor de la capa de peptidoglucano y su ubi- 
cacion, permite que las celulas Gram-positivas sean mas sensibles a la 
accion de la lizosima que las Gram-negativas. 

Las paredes celulares de las bacterias Gram-negativas que presentan 
dificultad al rompimiento por la lizosima, pueden romperse en molinos 
de perlas de vidrio. 

La pared celular de las levaduras consta de đos capas: una capa 
externa formada de un complejo manano-proteina y una capa intern< 
de glucano. 

Cuando es necesario romper completamente la celula recombinanti 
para liberar el material intracelular, deben considerarse las caracten's 
ticas estructurales de la celula para la seleccion adecuada de la tecnic 
de rompimiento. 


5.2.2 Sistemas Celulares de Secrecion 

Se Hama secrecion al movimiento de un soluto a traves de la men 
brana celular hacia el exterior de la celula. Tambien se considera corr 
secrecion cuando, como en el caso de algunas protemas, estas queda 
atrapadas en el espacio periplasmico o entre la membrana y la part 
celular. 

En la produccion de protemas de interes comercial los raecanism 
de secrecion y la modificacion post-traduccional que sufren algunas < 
estas protemas en su ruta de secrecion, son de gran importancia en 
desarrollo de los procesos correspondientes, 

Cuando se utiliza E. coli para la produccion de protemas recoml 
nantes se obtienen rendimientos muy altos, sin embargo este tipo 
celula presenta dos problemas caracten's ti cos : 

- Las protemas no son secretadas por las celulas, 

- Las proteinas no se producen en foiina activa, permaneciendo ei 
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protoplasma en forma insoluble formando precipitados Ilamados 
cuerpos de inciusićn. 

Cuando se presentan los problemas mencionados anteriormente, el 
proceso para la obtencion đe la proteina đe interes debe inclnir opera- 
ciones de rompimiento celular, reacciones equivalentes a las de modi- 
ficacion post-traduccional “in vivo”, y complejas operaciones de recu- 
peracion y purificacion. 

El hecho de que varias de las modificaciones post-traduccionales 
sean realizadas en las rutas de secredon de Ićis celutas que tienen esta 
capacidad, conjuntamente con la eliminacion de la operadon de rup- 
tura que esto implica, ha conduddo al empleo de otro tipo de celulas 
recombinantes diferentes a la E. coli. 

El primer proceso industrial que utiliza celulas recombinantes đe 
mamifero (celulas de ovario de hamster), se emplea para la obtencion 
del agente trombolitico Ilamado “Activador del Plasminogeno Tisular” 
(t-PA de sus siglas en ingles) (Datar et al, 1993). 

La pureza y seguridad de los prođuctos de ambos tipos de procesos 
es de gr^ln importanda, particularmente en el caso de las proteinas de 
uso clmico. Los prođuctos de E. coli disminuyen el riesgo de trans- 
mision de proteinas carcinogenicas, pero presentan riesgos potenciales 
de generacion de respuestas inmunologicas. 


5.2.3 Metodos de Rompimiento Celular 

Una gran variedad de tecnicas de rompimiento celular son usadas en el 
laboratorio, pero solo algunfis de ellas a escala industrial. Los metodos 
de rompimiento celular (Tabla 5.2) pueden ser divididos en metodos 
quimicos y metodos mecanicos. Dentro db los primeros se encuentra; 
el choque osmotico, la disolucion lipi'dica, la digestion enzi matica y el 
tratamiento alcalino. Dentro de los segundos se encuentran la agitsicion 
con abrasivos y la homogeneizacion. 


Metodos Qui'micos 

Choque Osmotico.- El rompimiento de celulas por medio de choque 
osmotico se fundamenta en el conocimiento del fenomeiio de osmosis. 
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Tabla 5.2: Metodos de rompimiento celular. 


Metodo 

Tecnica 

Princjpio 

Ejemplos 

Quimico 

Choque 

osmotico 

Ruptura osmotica 
de membrana 

Ruptura de 
globulos rojos 

Disolucion 

lipidica 

Desestabilizacjon 
de la pared celular 
por solventes org. 

Rompimiento de 
levaduras por 
tolueno 

Digestidn 

enzimatica 

Digestion de la 
pared celular 

M, lysod€ikticus 
tratados con 
lisozima 

Tratamiento 

alcalino 

Sol ubili zacion de 
membranas por 
saponiflcacioa de 
lipiđos 
pequeno 


Mecanicos 

MoUdo en 
MoUnos de 
Perlas 

La$ celulas $on 
prensadas entre 
perlas de vidrio 

Tratamiento de 
suspensiones 
celulares a 
gran escala 

Homogenei- 

zaeion 

Las celulas se 
rompen por fuerzas 
de corte al pasar 
por un oriiicjo 
pequeno 

Tratamieiito de 
suspensiones 
celulares a 
gran escala 


Ađaptada de Scopes, 1994 


Reproducida con el pernuso de Spriiiger^Verlag. Co|>yriglht (^ 1994 . Todos los derecbos reservados. 
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Figura 5.1: Osmosis y presion osmotica* 

Cuando una membrana semipermeable separa dos soluciones de diferen- 
te concentracion de soluto (Figura 5.1), se produce un movimiento neto 
de agua a traves de la membrana hacia el compartimento que contiene 
el soluto mas concentrado. La presion osmotica es la fuerza que debe 
aplicarse para contrarrestar la fuerza đel fiujo osmotico producido* 

La presion osmotica es una de las propiedades coligativas de las 
soluciones; depende del numero de particulas de soluto por unidad de 
volumen pero es iudependiente de la naturaleza molecular del soluto y 
de la forma de sus particulas. 

El rompimiento celular por choque osmotico consiste en la carga 
de un volumen dado de celulas dentro de agua pura (con frecuencia se 
utiliza el doble del volumen de las celulas por volumen de agua). La 
celula se expande debido a que contiene sdlutos que ocasioiiaii un flujo 
osmotico del agua hacisu interior. Esta expansj6n puede conducir a su 
lisis o rompimiento. La factibilidad del uso de este metodo depende de 
la resistencia mecanica de las celulas de interes. 

Se puede desarrollar una expresi6n para e! ćakulo de la presion 
osmotica necesaria para roinper una celula a partir de la definicioii de 
equilibrio quimico. En el equiIibrio el potencial quimico de las solu¬ 
ciones acuosas es igual en ambos lados de la inembraiia celular, de ta] 
manera que: 
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fiHioie^^ierno) = fiHioiinterno) (S-l) 

E1 potencial qui'mico externo del agua pura debe incluir un valor de 
referencia y una correccion en la presion. E1 potencial qu]mico interno 
involucra un valor de referencia, la correccion en la presion y una co¬ 
rreccion para la concentracion de la solucion; de tal manera que para 
una solucion ideal incompresible, la ecuacion (5.1) se expresa como: 

Pko + VM,oPe = fil^o + Vn^oP. + RT\ni\ - Xr) (5.2) 

donde: 

MHjO- Potencial de referencia. [I — atm/mol], 

VhiO- Volumen parcial molar del agua. [I/mol]. 
aci; es la fraccion molar de soluto dentro de la celula. 

Tomando el contenido celular como una solucion diluida, el volumen 
parcial del agua V os aproximadamente igual al volumen molar del 
agua VhjO) y os pequena. De esta manera se tiene: 

P^~ Pi = = - In(l - xi) = ==- {-~xi - ...) 

yM20 

y finalmente: 


P^^P^^-RTcx (5.3) 

Esta relacion es Ilamada iey de van’t Hoff y eii eila ci es la concen¬ 
tracion del soluto 1. 

Disolucidn Lipidica*- La extracci6n por solventes ha sido usada 
para la disolucioii selectiva de ciertos componeiites celulares. Un gran 
numero de solventes organicos han sido iiivestigados en el laboratorio 
para ser utilizados con este fin, sin embargo su uso es limitado debido 
a que pueden inhibir severameiite las actividades biologicas* 

La tecnica de disolucidn lipi'dica es lelativaniente simple, se anade 
a la suspension celular un volumen de tolueno apioximadamente igual 
al 10% de la biomasa. El tolueno es absorbidt> dentro de los lipidos de 
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la pared celular, lo que produce la expan8i6n de la pared y la ruptura 
de esta, E1 contenido celular es liberado y entonces puede ser separado 
el producto de interes. 

Otros tipos de solventes ademas del tolueno tambien son efectivos 
para este proposito. El benceno es efectivo pero es carcinogenico y 
altamente volatil. El tolueno tambien es carcinogenico pero es menos 
volatil. 

Para la aplicacion de la tečni ca de disolucion lipi'dica se requiere 
hacer con anticipacion un buen numero de experimentos de laboratorio, 
para verificar los parametros de solubilidad que reflejen las interacciones 
lipido-solvente. En la practica los solventes con similares parametros 
de solubilidad atacaran a las celulas en forma similar. 

Idealmente se deben seleccionar solventes cuyos parametros de so¬ 
lubilidad sean apropiados para los h'pidos de la pared celular pero in- 
adecuados para disolver al producto de interes localizado dentro de la 
celula. Esto casi nunca se conoce entonces es necesario realizar experi- 
mentos, 

Digestion Enzimatica.- La digestion enzimatica consiste en el 
empleo de enzimas que atacan la pared y provocan el rompimiento 
celular. 

Una de las enzimas m^ utilizada en la digestion enzimatica de 
bacterias es la lisozima. Esta enzima rompe el enlace 1-4 entre el 
acido N-acetilmuramico y la N-acetil glucosamina de la capa de pepti- 
doglucano de la pared celular, provocando el rompimiento de la pared 
y consecuentementemente la ruptura de |ia celula. A pH’s menores 
de 5 las celulas no se rompen aun cuando la pared celular haya sido 
destruida por digestion. Esto se debe a la baja solubilidad del proto- 
plasma a estos pH's y enfatiza la necesidad tanto de rompimiento de la 
pared celular como de condiciones favorables de solubilidad, para una 
liberacion eficiente de los materiales intracelulares (Edebo, 1969). 

El alto costo de las enzimas no permite que esta tecnica sea usada 
ampliamente en el rompimiento celular a nivel industrial a pesar de ser 
altamente selectiva (Andrevvs et «/, 1990). 
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M^todos Mecanicos 

En el rompimiento de celulas a gran escala se han preferido los metodos 
mecanicos. Las tecnicas empleadas son: lamoliendahumedaen molinos 
de perlas agitados a alta velocidad y la homogeneizacion a alta presion 
(Bjustrom, 1985; Kula y Schutte, 1987). 

El equipo que se utiliza en estas tecnicas originalmente fue disehado 
para otros usos. El uso del molino de perlas se origino en la inđustria de 
la pintura por la necesidad de obtener mezclas homogeneas de los pig- 
mentos constituyentes de la pintura. El uso del homogeneizador se ori¬ 
gino en la inđustria alimenticia, particularmente en la homogeneizacion 
de leche y productos lacteos (obviamente la ruptura celular no es una 
homogeneizacion). Estos equipos han sido adaptados para utilizarse en 
la desintegracion celular. 

La desintegracion celular no es una tarea facil si se considera la alta 
resistencia mecanica de las paredes celulares y el tamaho tan pequeno 
de los microorganismos (1-10 fim). Para poder alcanzar rendimientos 
altos, esto es, obtener un građo de desintegracion celular mayor que 
90%, con frecuencia se requieren đos o tres pasos tanto en el homo¬ 
geneizador como en el molino. 

El peiso repetido de la suspension celular a traves de los equipos 
de rompimiento produce una distribucion amplia del tamano de los 
residuos de la pared celular, extendiendose hasta por abajo de las 3 ftm. 
En esta operacion es importante controlar el tamaho de los desechos 
celulares debido a que la separacion s61iđo-liquido posterior depende 
del tam^lho de las particulas. 

5<2*4 Metodos de Permeabilizacion 

Los metodos de permeabilizacion (Figura 5*2) coiisisten en alterar la 
estructura de la pared y la membrana celular para facilitar la difusion 
del producto hacia ei exterior de la celula* Debido a los problemas 
asociados con la purificacion de productos obteiiidos por rompimiento 
celular, existe uii gran interes en el empleo de estos metodos alternativos 
a la ruptura mecanica empleada a nivel industriaL 

Existen diversos metodos para realizar la permeabilizacion celular, 
varios de los cuales son iguales a los empleados en el rompimiento celular 
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Figura 5.2: Comparadon conceptual de permeabilizacion (lađo dere- 
cho) y rompimiento mecanico (lađo izquierdo) Fuente: Naglak et al, 
1990. 

Reprođuckla con «] p«rtiuso de Marcel Deker Inc. Copjrisht ©1990* Todos los derechos reservados. 


pero se realizan a condiciones mas leves. Por ejemplo, mediante presion 
osmotica controlada es posible liberar protemas localizadas en el espacio 
periplasmico de celulas Gram negativas. 

Varios de los trabajos sobre permeabilizacion han sido desarrollađos 
en bacterias gram-negativas, principalmente E. coli, usando solventes 
como tolueno al 5%, detergentes anionicos y no ionicos como el do- 
decil sulfato de sodio (SDS) y Triton X-100, agentes caotropicos comc 
guanidina y urea, y agentes quelantes como el EDTA (Naglak et al 
1990). 

La base de una solubilizacion efectiva radića en la estructura quimi- 
ca del detergente o agente solubilizante (Figura 5.3). Estas estructura; 
tienen una porcion hidrofilica (generalmeiite ionica) y una parte hi 
drofobica (generalmente un radical organico). Como resultado de Ic 
anterior, todos los detergentes son anfipaticos, capaces de interacciona: 
tanto con el agua como con un li'pido, esto perniite cjue sean empleadoi 
para solubilizar la pared de ias bacterias Gram negativas. 

La naturaieza anfipatica se mantiene si los detergentes son anio 
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DodedI SuHatode Sodio (SD5) 
(anionico) 

SuHonato de Sodio 
(anionico) 

CH,(CHj)„ soj Na 

CH3(CH,),-^^ SOgNa 

Đromufo de 

Oetittnmetit Amonio 
(CTA6) (catićnicD) 

Triton X-100 
(no ićnico, poli diepefso) 




1 

OH 

Taurocotato de Sodio 
(anidnico) 

OH 

rt^ 

NCH^CH^SOg Na* 

OH OH 

1 

0 


Figura 5.3; Estructuras quiinicaii cle ageiites solubilizadores. Fuente; 
Belter et al, 1988 

Reprodudda con el p^rmiso de John Wiky and Sons* Copyrjght ©1988* Todos los derechos 
reservados* 
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nicos, catićnicos o no ionicos. Dentro de los materiales anionićos se 
encuentran los jabones los cuales son sales de los acidos grasos. Debido 
a que los jabones presentan un grupo carboxillco solo son detergentes 
efectivos a pH altos, donde este grupo permanece ionizado (los jabones 
no son efectivos en aguas duras, donde los iones de calcio pueden reac- 
cionar con ellos para formar precipitados insolubles). La desventaja de 
los Jabones convencionales como permeabilizantes, puede ser evitada 
reemplazando el grupo carboxnico con un grupo sulfato. El sulfato 
puede estar ligado a un anillo bencenico formando un sulfonato seme- 
jante al que se muestra en la Figura 5.3. Este sulfonato es mas efectivo 
que los sulfatos alcalinos en la ruptura de celulas; por esta misma razon 
los sulfonatos no son facilmente degradados microbiologicamente. 

Los detergentes no ionicos comerciales como el Triton X-100 estan 
menos definidos qufmicamente. Las moleculas de este detergente tienen 
tambien una porcion hidrofobica y una hidrofiiica. La parte hidrofflica 
no es un sulfato šino un alcohol. El aspecto importante de estos deter¬ 
gentes es su habilidad para solubilizar Hpidos de la pared celular y de 
esta manera modificar la estructura de la celula. 

En soluciones muy diluidas de detergentes, casi no hay disolucion de 
lipiđos. Existe una concentracion a la cual los h'pidos repentinamente 
comienzan a solubilizarse; arriba de esta concentracion la solubilidad 
de los Ifpidos van'a linealmente con la concentracion de detergente como 
se muestra en la Figura 5.4. 

Permeabilizando la celula de E, coH con guanidina y Triton X-100, 
en concentraciones de 0.1 M de guanidina y 0.5% de Triton, se libera 
cerca del 50% de la proteina intracelular (Naglak et a/, 1990). 

La proteina recombinante ^ - lactamasa ha sido recuperada con toda 
su actividad (de E. coli) utilizando una solucion 0.2 M de guanidina. 
A concentraciones de guanidina cercanas a 2 M, las proteinas pueden 
desnaturalizarse aiin cuando este proceso sea irreversible. Se ha en- 
contrado que con la permeabilizacion con guanidina a concentraciones 
de 6 M, algunas proteinas como leis que se encuentran en cuerpos de 
inclusion, conservan toda o parte de su actividad biologica, Por esta 
razon, este metodo de permeabilizacion celular puede ser muy apropi- 
ado para algunos productos recombinantes . 

Debido a que la permeabilizacion qu)'mica puede ser llevada a cabo 
en un simple recipiente agitado, sus costo.s de operacion y de inversion 
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Figura 5.4: Efecto de la concentracion de detergentes sobre la disolucion 
de h'pidos. Fuente: Belter et al^ 1988 

R^produckt« coti d permiso d« John Wil«y and Sons, Copyright ©1988, Todos los derechos 
reserv&do6. 


son bajos que los de los metodos de rompimiento celular mecanicos. 
La principa! desventaja de la permeabilizacion con respecto a los me- 
tođos mecanicos y a la lisis enzimatica, es que libera menos proteina 
por unidad de tiempo. 


5.3 Equipo de Rompimiento Celular 

La operacion de rompimiento celular a nivel industrial actualmente se 
realiza en tres tipos de equipos de rompimiento mecanico: 

• Molinos de Perlas de Alta Velocidad. 

• Homogeneizadores de Alta Presioti. 

• Microfluidizadores. 

5.3.1 Molino de Perlas de Alta Velocidad 

Los molinos de perlas de alta velocidad (Figura 5.5) con stan funda- 
mentalinente de un cilindro en posicion liorizontal (o vertical) Ilamado 
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camara de molienda, un agitador (Figura 5.6) que consiste de una flecha 
giratoria sobre la que se monta un sistema de discos, barras o anillos 
que provoca el movimiento del contenido del molino, y una gran can- 
tidad de pequenas perlas de vidrio que son los elementos activos de 
molienda. 

El material celular se introduce por uno de los extremos de la camara 
de molienda . El agitador produce el movimiento necesario de la masa 
celular y las perlas de vidrio. Los discos presentan perforaciones cu- 
biertas con membranas que permiten el pašo del material celular pero 
no asi el de las perlas. Los discos o impulsores pueden montarse sobre 
la flecha ya sea en forma concentrica o excentrica. 

El tipo de agitador esta directamente relacionado con el transporte 
de energfa optimo de las partes en rotacion a las perlas de vidrio. El 
tipo de flechas e impulsores que se utilicen depende de la aplicacion 
concreta que se le dara a! molino. 

Los molinos de perlas agitados a alta velocidad que se encuentran 
disponibles en el mercado, difieren en la relacion de longitud a diametro 
de la camara de molienda. La relacion optima se encuentra entre 1:2.5 
y 1:3.5. Los volumenes varian entre 50 ml y 250 litros para equipos 
de laboratorio, planta piloto y produccion a escala industrlal. Estos 
ultimos permiten manejar flujos de hasta 2.000 l/h. Desafortunada- 
mente los modelos de laboratorio no son geometricamente similares a 
los usados a nivel industrial, lo que diflculta el escalamiento de datos. 
Una variante del molino de perlas es el molino de camara multiple. 

Mecanismo de Desintegracion Celular 

El transporte de energia cinetica desde el agitador a las perlas de vidrio 
se efectua por fuerzas de adherencia en conibinacion con fuerzas de des- 
plazamiento. Ambas relacionadas con el diseno geometrico, y con las 
propiedades de la superficie y del impulsor. El volumen de la camara 
de molienda se activa a traves de la aceleracion de las perlas en di- 
reccion radial formando capas de corriente de diferente velocidad. Los 
perfiles de velocidad diferencial generan considerables fuerzas de corte 
dependiendo de la velocidad y el tamaho de las perlas de vidrio. Las 
fuerzas de corte generadas, conjuiitameiite con la frecuencia y la fuerza 
de las colisioiies entre las perlas, son !a causa de la desintegracion de 
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Olulu rgtv 



Figura 5.5: Esquema del Moliuo de Perlas: a) vista lateral; b) corte 
transversal. Fuente: Sdiiitte y Kula, 1990 

Reproducida coii el perniiso de Marcel Dekker Ine. Co|jynght Todos \o& derechos reser- 

vados. 
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ImpulsoT ConcenIrioD 



Impuleor EMoentnoo 



i 



Figura 5.6; Diferentes arreglos de impulsores, a) concentnco b) 
excentrico. Fuente; Kula y Schutte, 1987 

Reproducida con «1 permi&o de ei Anieric&n Institute of C^hemJca] En^ineers^ Copynght ©1987 
AlChE. Todos los derechos reservados. 
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Tabla 5.3: Molino de perlas agitado. 


Parametros Operacionales. 

— Velocidad del agitador 

— Velocidad de aJimentacion de la suspension celular 

— Diseiio del agitador 

— 'lamano de las perlas de vidrio 

— Carga de las perlas de vidrio 

— Concentracion celular 

— Temperatura 


Adaptada de: Kula y Schiitte, 1987 


R«producidA con el pemuso de el Amerjcan Institute of ChemJcal Engineers. Cop/ri^ht ©1987 
AlChE. Todos los deredios reservados. 


las celulas. 


Parametros Operacionales 

El molino de perleis esta caracterizado por un gran numero de para¬ 
metros (Kula y Schutte, 1987). Los mas importantes para la desin- 
tegracion celular se muestran en la Tabla 5.3 y algunos de ellos son 
discutidos a continuacion. 


Velocidad del Agitador. El agitador es responsable de la trans- 
ferencia de energj'a y de la activacion de las perlas en la camara de 
molienda. La velocidad periferica normalizada de los anillos se uti- 
liza para comparar molinos diferentes, debido a que proporciona mayor 
informacion tecnica al agrupar varios parametros relacionados con la 
velocidad de agitacion. 

Para impulsores montados exceiitricameiite, se toma un promedio de 
velocidades perifericas U el cual es calculado de acuerdo a la ecuacion: 
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con: 

= 2y/e^Vdyl 


donde: 

Dm' Diametro promedio de los anillos excentricos. [mm]. 

e: Diametro de la flecha del agitador. [mm]. 

d: Diametro de los anillos del agitador. [mm]. 

n: Velocidad angular del agitador. [rpm], 

En el caso de impulsores concenticos en la ecuacion (5.4) se utiliza 
directamente el diametro del impulsor. 

Normalmente la velocidad periferica fluctua entre 5 y 15 mfs. A1 
incrementar la velocidad periferica la fuerza de corte generada se incre- 
menta, y con esta la frecuencia de colision. Paralelamente la tempera¬ 
tura se incrementara dependiendo de la carga de perlas la camara de 
molienda. La erosion de las perlas tambien se incrementara y con esto, 
la energia necesaria para manejar el agitador. 

La Figura 5.7 muestra el efecto de la velocidad del agitador sobre 
la desintegracion de Sacharomises ctrtvisiae en un moli no de perlas 
agitado de 4 litros. Se puede observar que a una velocidad periferica de 
8 m/s (1500 rpm) se obtiene la velocidad optima para la desintegracion 
celular (velocidades mayores producen solo calentamiento). En 
microorganismos pequenos como las bacterias, )a velocidad periferica 
optima para este tipo de molino se encuentra alrededor de 10 m/s 
(1900 rpm). , 

Para un flujo de alimentacion constante, no exjste una relacion lineal 
entre el građo de desintegracion celular y la velocidad periferica, lo 
cual puede ser atribuido a los cambios en la distribucion del tiempo de 
residencia con la variacion de la velocidad de agitacion. 


Velocidad de Alimentacion de la suspensidn celular. El Hujo 
permisible en un molino de perlas es fuiicion del volumen del molino, 
de la carga de perlas y de la velocidad del agitador. 
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Figura 5.7: Efecto de la velocidad del agitador sobre la liberacion de en¬ 
zima y proteina intracelular en S. cerevisiae. Moli no de perlas: Netzsch 
LME4. Fuente: Kula y Schutte, 1987 

Reproduckiar con permiso dc el American In.$titute of Chemical Enginecrs. Copyright ©1987 
AlChE. Todos los derechos reservados. 
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Ei molino Netzsch LME4 (Netzsch-Feinmahltechnik GmbH, Selb, 
F.R.G) cuyo volumen es de 4 Utros, puede ser operado con flujos de 
alimentacion mayores de 100 l/h. 

El consumo de potencia del molino depende en primer lugar de la 
velocidad del agitador y solo ligeramente del fiujo de alimentacion. Por 
lo tanto, los flujos de alimentacion altos pueden ser mas economicos, 

En teoria el građo de desintegracion celular alcanzado por pašo, 
es inversamente proporcional al fiujo de alimentacion. Para levaduras 
sin embargo, esto no se cumple. La Figura 5.8 muestra la poca in- 
fluencia del flujo de alimentacion sobre el građo de desintegracion de 
Sacharoinyces cerevisiae. Un incremento de un orden de magnitud en 
la velocidad de alimentacion, desđe 10 a 100 l/h produce un decre- 
mento en el građo de desintegracion del microorganismo de solamente 
18%. Por otra parte, la liberacion de enzima intracelular a partir de 
Brevibacterium ammoniagenes đisininuye en forma mas marcada con 
el incremento en la razon de alimentacion (esto se debe principalmente 
a la diferencia de tamano y a la mayor resistencia de la pared de las 
bacterias Gram positivas). 

Considerando los tiempos de residencia y la demanda de energia, es 
aconsejable operar los molinos de perlas a altos flujos de alimentacion 
y utilizar varios pasos para alcanzar el rendimiento requerido. 


Diseno del Agitador y Efectos del Mezclado. El comportamien* 
to de un molino de perlas depende en gran medida del patron de flujo y 
mezclado que produce el agitador. El patron se sitiia entre los patrones 
de mezclado ideal conocidos: el tipo tapon (sin mezclado) y el tipo 
tanque continuo completamente agitado (100 % agitado). El compor- 
tamiento de mezclado en un molino de pdrlas puede ser determinado 
mediante tecnicas con trazadores (tintas, sales, etc) que permiten es- 
tablecer la distribucion de tiempos de residencia de los elementos del 
fluido en el molino (Levenspiel, 1972). 

El rompimiento celular es funcion de la velocidad del agitador y del 
flujo de alimentacion de la suspension. Esta funcionalidad es lineal solo 
si los microorganismos son transportados como flujo tapon (sin mez¬ 
clado axial), lo que significa identicas velocidades de transporte axiales 
a traves de la camara de molienda. Sin embargo, en los agitadores de 




Vetoddad de AHmentad6n (l/h) 

Furnarasa* (o) eto Scefm//iBS^\ (•) ds 3. 

Figura 5.8: Efeeto del flujo de )a alimentacion sobre la liberacion de 
fumarasa en 5. cere visio e y B. ammoniagenes. Fuente: Kula y Schutte, 
1987 

Reproducira con cl perimso dc cl Amcncaii lustrituU of Chemical Engiucers. Copyright ©19S7 
AlChB^ Todofi los dcrcdios teservados. 
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Figura 5.9: Efecto de la geometrfa del agitador sobre el tiempo de 
residencia, a un flujo de alimentacion de 180 l/k, Fuente: Kula y 
Schutte, 1987 

RcproducidA con permlso de el American Institute of Chemical Enginecrs, Copyright ©19S7 
AlChE. Todos los derechos reservados. 


los molinos comerciales se presentan efectos que provocan el mezclado 
de todas las particulas introducidas en la camara. Ocasionalmente, un 
microorganistno a la entrada de la camara que tlene un tiempo de resi¬ 
dencia igual a cero, tendra la misma probabilidad de dejar la camara de 
molienda que un microorganismo que haya entrado en ella previamente. 

La Figura 5.9 muestra la distribucion dd tiempos de residencia en un 
molino Netzsche LME 20 en respuesta a un pulso de colorante, usando 
tres tipos diferentes agitadores coii la misma camara, La distribucion 
de la concentracion de tinta en la corriente de salida puede ser correla- 
cionada directamente con la distribucion normalizada de tiempos de 
residencia. En general se requieren cuatro o cinco tiempos de resideii- 
cia ideales para cambiar completamente el contenido de la camara de 
molienda. 

Puesto que la celula e.sta preselite en la camara de molienda con una 
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probabilidad y per/odos de tiempo diferentes, el tiempo de residencia 
promedio t, no es iđentico al tiempo de residencia ideal tft. 

Con los tres tipos de agitadores a que se refiere la Figura 5.9 se 
ha observado que un incremento en la velocidad de rotacion produce 
una distribucidn mas amplia de tiempos de residencia. Se ha observado 
tambien que un incremento en la velocidad de alimentacion produce una 
distribucidn mas estrecha de tiempos de residencia con los tres tipos de 
agitadores. Esto permite incrementar. !a eficiencia de los molinos y 
explica por que la velocidad de alimentacion aparentemente no afecta 
considerablemente el građo de desintegracidn alcanzado en un solo paao. 

Tamano de las Perlas de Vidrio. En la desintegracidn celular se 
utilizan perlas de vidrio libres de plomo con un diametro entre 0.2 y 
1.5 mm. En molinos de laboratorio pueden utilizarse perlas hasta de 
0.2 mm. Sin embargo a escala industrial el tamano de las perlas debe 
ser mayor 0.4 mm para facilitar su separacidn continua. 

Algunas observaciones experimentales indican que el tamrino dptimo 
de las perlas depende del tipo de celula; para levaduras, se requieren 
điametros mayores a 0.6 mm y para bacterias menores que 0.5 mm. 
Las enzimas localizadas en el espacio periplasmico son mas facilmente 
liberadas utilizando perlas de vidrio mayores en relacidn a las utilizadas 
para liberar enzimas protoplasinaticas (Keshavarz et al, 1987). 

Existe un diametro dptimo para las perlas. Dada una relacidn de 
volumen del molino a volumen de perlas, el numero de perlas aumenta 
al disminuir el diametro de estas, Esto aumenta la frecuencia de las 
colisiones entre las perlas y por lo tanto la eficiencia de la ruptura, Por 
otro lađo, al disminuir el diametro de las perlas aumenta su tendencia 
a flotar produciendo el efecto coiitrario. 

Carga de Perlas, La cantidad de perlas que debe ser cargada al 
molino depende del tipo de ćelu las y del tamano de las perlas. Una 
carga baja de perlas produce una eficiencia baja, mieiitras que una 
carga alta genera mayor consumo de potencia y libera m^ calor. 

Empiricamente se ha determitiado que la carga optima de un molino 
fluctua entre el 80 y 90 %. Con perlas de 0.5 mm se recomienda una 
carga del 85 % y de 80 % cuaiido las perlas son de 1 mm. La carga de 
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perlas se define como: 

Carga = “ (5.5) 

donde: 

Vp'. Volumen del lecho de perlas. 

V, = Vt - K. 

VJ: Volumen de la camara de molienda. [L^]. 

Va'. Volumen del agitador (discos o barras y flecha), [i^]. 


Ejemplo 5.1.- Carga de un molino de perlas. 

E1 lecho formado por las perl 2 is de un molino tiene una porosidad 
đe 0.375. Estimar la fraccion de volumen vacio de la camara del molino 
cuando la carga es de! 80%. 

Solucion: 


De acuerdo con la ecuacion (5.5), 



ta fraccion vacia esta dada por: 


Fraccion = 


(H>)(0.375) + 0.2V; 


combinando las expresiones anteriores,' 


Fraccion 

Fraccion 


(0.8Vc)(0.375) +0.2K 
Vc 


0.5 


Cuando la carga de perlas es del 80% el volumen de las perlas es 
igual a! volumen libre total Vm- 
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Concentracion de la Suspension Celular. La concentracion de 
celulas en la suspension no afecta considerablemente la efectividad de 
la desintegracion celular. Se ha reportado un građo de desintegracion 
identico para celulas de levadura en concentraciones de 4 a 20% de 
peso seco de celulas, en un molino Dyno KD5. La generacion de calor 
disminuye con el decremento de la concentracion celular mientras que el 
consumo de energia por unidad de peso se incrementa. El peso humedo 
de celulas optimo para la desintegracion celular en un molino de perlas 
agitado se encuentra entre el 40 y 50% . 

Efecto de la Temperatura La temperatura de molienda facilita 
el rompimiento celular pero puede afectar al producto. En general el 
Tompimiento celular se realiza a una temperatura de entre 5 y 15 *’C. Es 
dificil llevar un control preciso de la temperatura puesto que una gran 
parte de la energia introducida por el agitador dentro de la mezcla es 
transformada en calor. Por ejemplo, en un molino Netzsch LME20 que 
consume una potencia de 7.5 Kwh aproximadamente cerca de 6000 
kcal/h tienen que ser removidas por el sistema de enfriamiento. 

5.3.2 Homogeueizador de Alta Presiou 

Los homogene!zadores de alta presion son los equipos mas ampliamente 
utilizados para el rompimiento celular a gran escala (Keshavarz et al, 
1987). El homogeneizador de mas amplio uso es el Manton-Gaulin, sin 
embargo existen otros tipos de homogeneizadores como el Microfluidi- 
zador. 

Un homogeneizador de alta presion del tipo Manton-Gaulin consta 
de dos partes principales; una bomba de piston de alta presion y una 
valvula. El numero de pistones de la bomba depende del tamaho del 
homogeneizador, en los equipos de laboratorio las bombaš constan de 
uno o dos pistones, mientras que las de los equipos industriales tienen 
de tres a cmco. 

Durante una operacion norma!, se utiliza una bomba de alimenta- 
cion para transportar la susjiensioii celular coii una presion entre 0.1 
y 0.5 MPa (millones de Pascales) a la bomba de alta presion, donde 
la suspension es comprimida liasta 60 MPa. La valvula acoplada a 
la bomba (Figura 5.10), se abre cuando la presion excede un valor 
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Valvuta ptana 


su&pcnsićn 

oelular 


anilio de impado 






j 


T'V producto 
r-^ homogeniiado 


Valvu^ de ojchilta 


sufipension 

Gdular 


impacto 


1 aniHo de 


^ producto 


homogenizado 


Figura 5.10: Configuracion de las valvul^ls usadas en el homo- 
geneizađor: a).- Unidad plana b).- Unidad de cuchilla. Fuente: Kula y 
Schutte, 1987 

Reproducida con cl pertniso de et American Institute of Chemical Engineers. Copyright <^1987 
AlChE. Todos los dercchos reservados. 


determinado. La suspension de celulas es liberada a traves de la valvula 
con una velocidad muy alta, y despues de cambiar dos veces de direccion 
choca contra un anillo de impacto. 

1 

Mecanismo de Deslntegracidn Celular 

La desintegracion celular se inicia cuando la suspension celular pasa a 
alta presion por la valvula de descarga, donde las celulas se someten a 
turbulencia, cavitacion y esfuerzos de corte liquido. En experimentos 
realizados cuyos resuitados se muestran en la Figura 5.11, parece razo- 
nable suponer que en el homogeneizador de Gaulin, la fuerza del choque 
sobre el anillo es directameiite proporcional a la presion de operacion 
y es la causa principa) del ronipimiento. 
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Presićn ( MPa) 

Valvula; () de cuchiHa: ( o ] ptana 


Figura 5.U: Rompimiento de Sackaromyses cerevisiae con homoge- 
neizador a alta presion usando diferentes valvulas. Enzima glucosa 
-6-fosfato hidrogenasa. Fuente: Kula y Schutte, 1987 

Reproducida con cl parmiso de el American Institute of Cheiiucal Euglneers. Cop^rJght ©1967 
AlChE. Todos los derechos re&ervados. 
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Tabla 5.4: homogeneizador de alta presion. 


Paiametros OperacionaJes. 

- Presion de operacion 

- Diseno de la valvula 

— Concentracidn celular 

— Temperatura 


Adaptada de: Kula y Schutte, 1987 


Reproducida coti el pemuso de el American Institute of CKemicaJ Engineers. Oopyn^ht ©1937 
AlChE^ Todos los deredios reservados. 


£1 metodo de rompimiento por homogeneizacion no es selectivo. No 
existe forma de diferenciar entre la liberaclćn de proteinas del espacio 
periplasmico y las protoplasmaticas, por lo que no es recomendable 
como rompimiento selectivo. 

La homogeneizacion no es efectiva para la desintegracion de algunas 
bacterias Gram-positivas que presentan una pared celular muy gruesa 
y aparentemente no pueden ser desintegradas en el homogeneizador de 
alta presion, al menos a presiones hasta de 55 MPa. Sin embargo, 
se ha realizado con exito el rompimiento de levaduras y de bacterias 
Gram-negativas como la Alcaligenes eutropkus (Harrison et al, 1990). 

Parametros Operacionales 

En la Tabla 5.4 se listan los parametros operacionales que tienen in- 
fluencia en el rompimiento celular en el homogeneizador de alta presion 
(Kula y Schutte, 1987). Como puede obshrvarse el numero de parame¬ 
tros es menor que los correspondientes al moHno de perlas lo que facillta 
la optimizacion de este tipo de procesos. 


Presićn de Operacion. Para lograr un rompimiento eficiente de ce- 
lulas la presion de operacion đel homogeneizador debe ser superior a 35 
MPa (la industria alimenticia opera sus homogeneizadores a una presion 
de 35 MPa). En la Figura 5.11 se muestra como van'a con la presion 
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de operacion en un solo pašo, ]a liberacioii de la enzima D-glucosa-6- 
fosfato-deshidrogenasa de S. cerevisiae. Se puede observar que a 55 
MPa hay tres veces mas enzima en la fraccion libre de celulas, que a 
30 MPa. Sin embargo, la enzima liberada en un solo pašo representa 
solamente cerca del 45% de la cantidad total presente en la suspension. 

La presion de operacion del homogeneizador depende del producto 
que se desee liberar. Durante una operacion se empieza a observar 
liberacion de proteina soluble a presiones mayores que 10 MPa, sin 
embargo para liberar ADN se requiereii presiones por arriba de 25 MPa. 
En general las presiones de operacion mas usadas son de 55 MPa. 

Diseno de la Valvula. En la Figura 5.10 se muestran las configu- 
raciones de las valvulas que se usan con mas frecuencia en los homo- 
geneizadores: la unidad plana y la unidad de cuchilla. 

En la Figura 5.11 se muestra el coiiiportamiento de los dos tipos 
de valvulas en el rompimiento celular como una funcion de la presion 
de operacion, se puede observar que por arriba de una presion de 20 
MPa la valvula de cuchilla libera mayor cantidad de enzima que la 
valvula plana, por abajo de esta presion la cantidad de enzima liberada 
es aproximadamente igual para ambos tipos de valvulas. 

En la Figura 5.12 se presenta el comportamiento de la liberacion 
de una enzima en funcion del tiempo de recirculacion a tres diferentes 
presiones y para dos tipos de valvula, se puede observar que la cantidad 
de enzima liberada aumenta con la presion, y para una presion dada el 
incremento es mayor si se utiliza una valvula de cuchilla. 


Concentracidn de la Suspension Celular y Temperatura. La 
desintegracion celular es indepenđiente de la concentracion de celulas 
de levaduras en concentraciones eiitre 100 y 600 gramos de peso seco 
por litro. 

Durante la homogeneizacion la temperatura de la suspension ćelu- 
lar es un parametre que no se mantiene coiistante y por lo tanto es 
dificil correlacionarlo. La coiistante especi'fica de la velocidađ de ho¬ 
mogeneizacion varia directaineiite con la teniperatura liasta un valor 
de 30‘’C. Se han observado diferencias tle alrededor de 40% en este 
parametre en el rango de 5 a 30“C. Ai'ni ast', se letpiiereii tre.s pasos a 
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T»mpo de Redrouladon ( min) 

VAhAJla: («) dttcuchIHa: ( + ] plana 
pie&ion:( —} SSMPa: (-} 30 MPa; (.) 15MPa 

Figura 5.12: Efecto del tipo de valvula sobre la Hberacion de enzima 
Fuente: Kula y Schutte, 1987 

Reproducida con el pcnnj«o d« cl American Institute of Chemical Bngineers. Copyright ©l9^ 
AIChE. Todofi lofi derechos reaervados. 
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una presion maxima de 55 MPa y a 30° C para alcanzar u na desinte- 
gracion celular mayor đel 90%. 

5.3,3 Microfluidizador 

El microfluidizador es un homogeneizador de al ^ p resion gue tiene 
un mecanismo de rompimiento celular diferente al del homogeneizador 
Manton-Gaulin. Su mecanismo de rompimiento utiliza una bomba de 
alta presion manejada con aire y una camara especial de rompimiento 
conectada a un dispositivo de contrapresion, como se muestra en la 
Figura 5,13, 

La suspension celular se divide en dos corrientes haciendola pasar 
a presion a traves de dos microcanales de seccion transversal de 2 x 
100 fim. Seguidamente las corrientes son impactadas a alta velocidad 
y mezcladas en una pared estacionaria de la camara de rorripimiento 
{Figura 5.14). Mediante este mecanismo la energia de entrada se disipa 
cajsi instantaneamente produciendose la ruptura celular. 

Los limites de operacion del microfluidizador estan dados por: la 
^^resion de aire requerida para manejar la bomba, las propiedades fisi- 
coqufmicas del h'quido bombeado y la presion maxima de trabajo per- 
mitida que es de 140 MPa. 

Alguna ventajas que presenta el microfluidizador en comparacion 
^ con el homogeneizador Manton-Gaulin (Sauer e^ al, 1989) son las si- 
guientes: 

Es muy compacto, se puede montar sobre una charola de acero inoxi- 
dable de 30 x 35 cm. 

Permite un mayor enfriamiento del sistema: Adicionalmente a los ser- 
pentines de enfriamiento que tambien presenta el Manton-Gaulin, 
la camara de rompimiento puede colocarse en un bano de hielo, 

Puede alcanzarse un rompimiento celular mas eficiente (en el caso de 
bacterias), 

Permite flujos mas bajos (2 — 23 l/h con presiones de operacion de 
10 — 95 MPa) y maneja voltimenes menores (30 ml), lo que lo 
bace compatible con operaciones de flujo continuo. 



5.3. EQUIPO DE ROMPIMIENTO CELVLAR 


197 


RP 



Figura 5,13: Diagrama del Microfluidizador; BA: bomba accionada por 
aire; CC: camara de contrapresion; SE; serpentin de enfriamiento; CR: 
camara de rompimiento; MP: medidor de presion; RP: regulador de 
presidn; C: conteneđor; V: valvula. Puente: Sauer et o/, 1989 

Rcproducid« con et permjso de John Wiley and Sons. Copyright ©1989^ Todos los derechos 
reservados. 
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Figura 5.14: Representacion esqueroatica de la camara de rompimiento 
đel microfluidizađor. Fuente: Sauer et al, 1989 

Reproducida con. ^ John Wiley and Sons. Copyrisht <^1989. Todos los d«rechos 

resor vados. 


Es relativamente facil de operar. 

Parametros Operacionales 

A continuacion se describe el efecto de la temperatura, del tamano de 
los restos celulau'es y de la concentracion celular en el proceso de ruptura 
utilizando un microfluidizađor. 

Temperatura de Operacion, Generalmente cuando se trabaja con 
presiones altas es necesario enfriar el sistema. Si el homogeneizador no 
tiene un sistema de enfriamiento eficiente de la camara de rompimiento, 
puede presentarse un incremento hasta de eii la temperatura de 
la suspension celular, lo cual puede oc^lsioIlar la desnaturalizacion de 
la proteina de interes. 

El microfluidizađor permite mantener incrementos de temperatura 
menores a 20"C en la camara de rompimiento, que es la parte de mayor 
temperatura. Por otro lađo, el tiempo durante el cual las celulas estan 
expuestas a temperaturas elevadas es muy corto, dado que el tiempo 
de residencia de las celulas en la camara de rompimiento es de 0.025 a 
0.04 segundos. Ambos efectos contribuyen a. incrementar la eficiencia 
de la operacion. 
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En estudios sobre el rompimiento de cetulas de E. coli (Agerkvist 
y Enfors 1990), se enfrio la camara de rompimiento por inmersion en 
un bano de agua helada para proporcionar enfriamiento adicional al 
proporcionado por el serpenti'n del equipo. La suspension celular se ali- 
mento a una presion de 60 A/Pa y a un flujo de 18 l/h. La temperatura 
de la suspension a la entrada vario entre 8 y lO^C. Despues del primer 
pašo la temperatura a la salida fue aproximadamente de 2Z°C, de cerca 
de 27°C despues del segundo y aproximadamente de 28°C despues de 
tres pasos. 


Tamano de los restos celulares, El microfluidizador produce restos 
celulares de mayor tamano que los producidos en el homogeneizador 
Manton-Gaulin, generandose suspensiones de menor viscosidad. Am- 
bos efectos facilitan la separacion de los restos celulares durante la 
centrifugacion. Este efecto disminuye al aumentar el numero de pasos 
(Agerkvist y Enfors, 1990). 


Concentracion Celular. En investigaciones realizadas con E. coli 
(Sauer et o/, 1989), se encontro que el microfluidizador puede romper 
celulas que se encuentran en soluciones cuyas concentraciones van'an de 
5.6 a 174 gramos de peso seco por litro. 

El hecho de que en el microfluidizador puedan manejarse concentra¬ 
ciones hasta de 5.6 gramos de peso seco por litro tiene impHcaciones en 
el diseno optimo del proceso de bioseparacion, dado que es posible pasar 
el caldo del fermentador directamente al microfluidizador para efectuar 
la ruptura celular. De esta manera puede eliminarse la operacion de 
cosecha de celulas, o disminuir el građo de concentracion necesario pre¬ 
vio a la ruptura. El costo del proceso en forma integral puede ser menor 
aiin cuando las etapas de concentracion y purificacion posteriores a la 
ruptura tambien se vean modificadas. 


5.4 Diseno de Equipo de Rompimiento 

En esta seccion se presentan ios principios de diseno de los dos lipos de 
equipos mas empteados en el rompimiento celular a niv<,‘l industrial: 
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• Molino de Perl as de Alta Velocidad. 

• homogeneizador de Alta Presion. 

5.4.1 Molino de Perlas de Alta Velocidad 

Los molinos de perlas de alta velocidad pueden ser operados en dos 
formas: 

- Operacion Intermitente. 

- Operacion Continua. 

Operacion Intermitente 

Los molinos de perlas pueden ser operados en forma intermitente cuan- 
do el volumen de la suspension celular a tratar es bajo, o cuando se 
desea efectuar experimentos para generar datos de disefio. 

En una operacion intermitente, inicialmente se carga el molino con 
las perlas y la suspension celular. Durante la operacion se cierra la 
salida de suspension y se agita a la velocidad establecida. 

El građo de rompimiento logrado puede ser determinado de dos 
formas: 

- Directamente: Contando el numero de celulas intactas por unidad 

de volumen. 

- Indirectamente: Mediante la medicion de un componente liberado 

durante el rompimiento. En el caso de productos de tipo proteico 
la determinacidn de proteina total y/o la actividad enzimatica 
son mediciones comunmente utilizadas. 

El rompimiento celular intermitente en molinos de perlas agitados 
a altas velocidades sigue una clnetica de primer orden. El balance de 
masa de proteina liberada puede ser expresado mediante la ecuacion 
siguiente: 




(5.6) 
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La ecuacion anterior establece que la velocidad de liberacion de la 
masa de proteina (celulas rotas) es proporcional a la masa de protema 
presente no liberada. 
donde; 

Vm- Volumen libre del moli no. [i®] 

Rm‘- Concentracion maxima de protema obtenible. [MjL^] 

R\ Concentracion de proteina liberada en el tiempo /. [MjL^\ 

t: Tiempo de operacion. En el caso de la molienda intermitente el 
tiempo de operacion t es igual al tiempo de residencia de las 
celulas en el moUno. [t] 

Ji:: Constante de velocidad especifica de primer orden que depende del 
tipo de celula, del tipo y velocidad del agitador, de la carga y 
tamano de las perlas, de la concentracion celular y de la tempe- 
ratura. [i“^] 

La ecuacion anterior puede ser Integrada arreglandola de la siguiente 
forma: 




Para obtener la ecuacion de la operacion intermitente: 

De acuerdo a la ecuacion anterior las graficas de 


(5.7) 


(5.8) 


\a\RmKBm - R)] vs t 

produciran rectas de pendiente k y ordenada al origen cero. 

En la Figura 5.15 se muestra la liberacion de protema a partir de 
Sacharomysts ctrevisiae u ti lizan do un moli no Netzsch LME20 con di- 
ferentes tipos de agitadores. El resultado muestra claramente que la 
desintegracion celular sigue una ciiietica de primer orden independieute 
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Impulsoras; (^) de poGtes: (o) dedisoos: 
( □ ) e)(CGntnco. 


Figura 5.15; Liberacion de proteina a partir đe 5ac/taromyses cereutsiae 
en expenmentos con recirculacion para diferentes tipos de agitadores. 
Fuente: Kula y Schiitte, 1987 

Reproduciđa con el pcrnuso de el American Institute of CLtemical Eiigineers. Cop^right ©1987 
AlChE. Todos los deredios reservado«^ 
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del tipo de agitador. Observandose tambien difereiites valores de k para 
cada tipo de agitador. 

En el caso que el građo de rompimiento sea seguido mediante la 
actividad enzimatica A, la ecuacion (5.8) puede ser expresada como: 

In = kt (5.9) 

Ejemplo 5.2.- Cinetica de rompimiento intermitente. 

En el rompimiento intermitente para la obtencion de una enzima de 
S. cerevisiae, se utilizo un molino de perlas de alta velocidad de 4 litros 
obteniendose los siguientes datos: 


tiempo 

R X 10^ 

A X 10= 

( s ) 

(Kg/Kg) 

(mol/min-Kg) 

00 

0.000 

0.000 

15 

1.025 

0.625 

30 

2.150 

1.150 

45 

2.525 

1.675 

60 

3.425 

2.150 

Max. 

10.000 

6.700 


a),- Calcular la constante cinetica para la liberacion de proteina, 
b).- Calcular la constante cinetica para la liberacion de enzima. 

Solucion; 

Las constantes cineticas pueden ser obtenidćis mediante el empleo de 
las ecuaciones (5.8) y (5.9). Los calculos necesarios son los siguientes: 


tiempo (s) 

R - R 

1 Q 

A - A 

00 

0.0000 

0.0000 

15 

0.1081 

0.0979 

30 

0.2421 

0.1883 

45 

0.2910 

0.2877 

60 

0.4193 

0..3870 
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a) .- Mediante un ajuste de los datos por minimos cuadrados se puede 
obtener para la liberacion de proteina la constante, 

k = 6.984 X 10-^ 5-^ 

b) .- De igual manera, para la liberacion de enzima la constante es; 

k = 6.412 X 10"^ 


Operacion Continua 

Durante la operacion continua del molino de perlas la suspension celular 
a tratar es alimentada continuamente al molino en uno de sus extremos 
y retirada continuamente en el extremo opuesto. 

En el diseno de los molinos de perlas es necesario considerar el građo 
de dispersion de los tiempos de residencia de las celulas en el molino. 
A diferencia de la operacion intermitente, en una operacion continua el 
tiempo de residencia vari'a para las diferentes celulas de la suspension, 
generandose una distrlbucion de tiempos de residencia de la poblacion 
celular. 

El tiempo de residencia medio t de la distribucion de tiempos de 
residencia es diferente al tiempo de residencia ideal tji dado por; 



donde: 

tjii Tiempo de residencia ideal. [t]. 

Vm: Volumen libre del molino. [L^]. 

F‘. Flujo alimentado al molino. \L^jt]. 

Građo de Mezclado en un Molino de Perlas. El građo de des- 
viacion del flujo tapon ideal en los molinos de perlas comerciales, ha 
sido simulado utilizando el modelo de “Reactores continuos en serie 
tipo tanque perfectamente agitados”. Mediante el uso de este modelo 
los experimentos con pulsos de tinta perniiten deteriniiiar el numero 
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de tanques perfectamente agitados en serie a que equivale el građo de 
mezclado que se presenta en el molino (Shutte y Kula, 1990), 

A1 aplicar un pulso de tinta en la primera etapa de una serie de 
tanques perfectamente agitados, el balance de la masa de tinta para 
cualquier etapa n esta dado por la expresi6n: 


donde; 


N dt 


= F{a 


l-Cn) 


( 5 . 10 ) 


N: Numero de etapas de la serie. 

Cn- Concentracion de tinta en la etapa n. [MjL^]. 

Utilizando un tiempo adimensional definido por; 

la ecuacion (5.10) puede expresarse como; 

^ = N{C„.i-C„) ( 5 . 11 ) 

con las condiciones: 


^ < 0 Cj = 0 


^ = 0 Cl =NCo 


B>0 C7o = Q 


Para la etapa numero 1 la ecuacion de balance se reduce a: 


dCi 

d9 


= -NCi 


y la forma integrada es: 


(5.12; 



(5.13; 
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de tal manera que; 


~ = Nexp{-Ne) ( 5 . 14 ) 

Co 

Sustituyendo la expresi6n anterior en la ecuacion de balance para 
la segunda etapa y efectuando la integracidn correspondiente, es posi- 
bie obtener una expresi6n para la concentracion en la segunda etapa. 
Siguiendo este procedimiento es posible demostrar que para la etapa 7V 
se tiene que; 


C„ exp(-iV«) 

a -(iv^:T)!— 

En los estudios de mezclado al cociente C^jCo se le denota como E 
y es una medida de la djstribucion de tlempos de residencla del fluido 
dentro del recipiente (Levenspiel, 1972). 

La apliciicion practica del desarrollo anterior puede vlsualizarse de- 
rivando la ecuacion (5,15) respecto a e igualando el resultado a cero 
para obtener: 


N 


1 


1-0 


max 


(5.16) 


donde 0max el tiempo adimensional al cual E es inaxima. De tal 
manera que el numero đe etapas a que equivale el građo de mezclado de 
un molino, puede ser determinado a partir de los đatos experimentales 
de concentracion contra tiempo que resultan al aplicar nn puko de 
tra^ador. 


Eficiencia de los Molinos de Perlas* El numero de etapas de un 
molino de perlas obteaido mediante experime[itos de pukos, puede ser 
empleado para calcular la edciencia de rompimiento esperada. 

Para relacionar el iiiimero de etapas con la eficiencia de rompimiento 
es necesario realizar un balance đe proteina liberada (celulas rotas) con- 
siderando que el molino consta đe N etapas tipo tanque perfectamente 
mezclados en serie, y C[ue el rompimiento sigue una cinetica de primer 
orden* 

El balance de protefna liberada en la primora etapa de ta serie esta 
dado por; 
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=-F/e. + (5.17) 

donde: 

Ri', Concentracion đe proteina liberada en la etapa 1. \M(L^\. 
t: Tiempo de operacion. [t] 

k: Constante de velocidad especifica de pritner orden, [f*] 

La ecuacion anterior puede ser expresada en funcion de un tiempo 
adimensional dado por: 

(M8) 

y obtener, 


dRi 

Uf 


= -NRi + 


kVM 

F 


{R,n - Ri) 


(5.19) 


La ecuacion anterior puede ser integrada con las condiciones: 


0 = 0 7Ž1 = 0 


y obtener: 


/ M^m. ■ \ 

(rffe) 

La ecuacion anterior tambien puede ser expresada como; 


Rjn _ f i , 

Rm-Ri~\ Nf) 


(5.21) 


Continuando con este procedimiento puede ser deniostrado que para 
la etapa N se tiene; 
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Ejemplo 5.3.- Determinacion del numero de etapas equiva- 
lentes de un molino de perlas. 

Un molino de perlas tipo piloto con camara de 4 litros de volumen, 
se carga de perlas de tal manera que la fraccion de volumen libre es de 
0.48 respecto al volumen de la camara. 

Para determinar el numero de etapas del molino de acuerdo al mo¬ 
dele de tanques en serie, se introduce un pulso de tinta al molino cuando 
este opera en forma estacionaria con un flujo de 50 l/h. Los datos de 
concentracion a la salida del molino aparecen en las columnas (1) y (2) 
de la Tabla siguiente : 


(1) 

(2): 

(3) 

(4) 

(5) 

t ( s ) 

C(U): 

CAt 

8 

E 

25 

11.5 i 

287.5 

0.18 

0.097 

50 

52.2 1 

1305.0 

0.36 

0.442 

75 

93.0 i 

2325.0 

0.54 

0.787 

100 

107.3 1 

2682.5 

0.72 

0.908 

125 

101.7 1 

2542.5 

0.90 

0.861 

150 

85.3 

2132.5 

1.09 

0.722 

175 

65.0 

1625.0 

1.27 

0.550” 

200 

47.5 

1187.5 j 

1.45 

0.402 

225 

32.'8 

820.0 

1.63 

0.278 

250 

21.8 

545.0 

1.81 

0'.185 

275 

14.1 

352.0 

1.99 

0.119 

300 

8.8 

220.0 

2.17 

0.074 

325 

5.4 

135.0 

2.35 

0.046 

350 

3.3 

82.5 

2.53 

0.028 

375 

1.9 

47.5 

2.71 

0.016 

400 

1.1 

27.5 

2.89 

0.009 

425 

0,6 

15.0 

3.07 

0,005 


Surna = 

16,332.5 




a).- Caicular el tieinpo dc resideticia ideal. 
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b) .- Estimar el valor de Cq. 

c) .- Obtener ia grafica de E vs $. 

d) .- Estimar el numero de etapas N. 

e) .- Calcular la eJiciencia por etapa si k = 1.93 x 10”^ 5"^ 

f) .- Calcular la eOciencia global de las N etapas. 

Solucidn; 

a).“ El tiempo de resiđencia ideal esta dado por: 


Vm 
F 

4 / X 0.48 X 3600 ^ 

50l 

138.24 s 

b) .' El valor de Co pueđe ser estimado mediante la expresion: 

-vv- 

De acuerdo a los calculos de la columna (3) de la Tabla anterior, 

^ 16332.5 

“ “ 138.24 

Co = 118.15 Uniđades 

c) .- En las columnas (4) y (5) de la Tabla anterior aparecen los 
calculos del tiempo adimensional ^ y la concentracion adimensional E 
La Figura 5.16 muestra la grafica de estos datos. 

d) .- De la Figura 5.16 se puede determinar que cuando E presents 
un maximo, 


= 

tR ~ 
ta — 


= 0.75 


Utilizando la ecuacion (5.16) se obtiene: 
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N 

N 

N 


1 


1 


1 - 0.75 
4 


e).- La eficiencia de rompimiento en cada etapa de acuerdo con la 
ecuacion (5.20) es: 

Knf) 


Eficiencia = 

el valor del grupo entre parentesis de la expresion anterior es: 


kVM 

NF 

kVM 

NF 

de tal manera que: 


(1.93 X 10-2 5-1)(138.24 s) 
4 


0.667 


Eficiencia 

Eficiencia 


0.667 

1 + 0.667 
0.4 


0- 

(5.22), 


La eficiencia global puede ser 


obtenida a partir de la ecuacion 


Rm 


Rm Rn 

Rm 

Rm Rn 


de tal manera que: 


Rn 

Rm 


(1 + 0.667)^ 
7.716 


0.87 


La eficiencia global de rompimiento en el molino es del 87%. 
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5.4.2 homogeneizador de Alta Presion 

La desintegracion celular en un homogeneizador de alta presion a una 
presiĆD fija dada puede ser descrita mediante una cinetica de primer 
orden respecto al numero de pasos, de tal manera que: 


donde: 


dR 

Jn 


= k'{R^ - R) 


(5.23) 


R: Concentracion de proteina liberada (celulas rotas) despues de N 
pasos. [MjL^], 

Rm\ Concentracion m^ima de proteina que puede ser liberada. 

N: Numero de pasos a traves de la valvula del homogeneizador. 
k'-. Constante cinetica de primer orden. [1/pasos] 

La ecuacion anterior puede ser integrada con ias condiciones: 


/V = 0 R = ^ 


N = N R = R 
obteniendose la ecuacion: 

In—= (5.24) 

Se ha determinado experiinentalmente que la constante k' tiene una 
dependencia con la presion dada por: 


k' ^ k" P" 


donde; 


(5.25) 


P: Presion de operacion. [M/PL], 
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k”: Constante dimensional de rompimiento. [M (pasos\. 

a: Parametro constante en rangos iimitados de presion. Un valor 
tfpico para levaduras es a = 2.9 y para E. coli a = 2.2. 

Combinando las ecuaciones (5.24) y (5.25) se obtiene: 

In „ ^ ^ = k"NP‘‘ (5.26) 

Rtih ~ R 

E1 procese de rompimiento celular descrito por la ecuacidn (5.26), 
es independiente de la concentracion celular. Por otra parte, se ha re- 
portado que la activiđad de enzima iiberada en relacion a la proteina 
total Iiberada, es independiente de la presion de operacion, de la tem¬ 
peratura, y de la concentracion inicial de celulas en el caso de levadurais. 
Sin embargo, la fraccion de enzima Iiberada respeeto a la enzima total 
presente depende de la localizacion de )a enzima particular dentro de 
la estruetura celular (Sauer et a/, 1989). 

Microfluidizador 

En el caso del microfluidizador la cinetica de rompimiento presenta una 
cierta dependencia no lineal con el numero de pasos expresada mediante 
la ecuacion: 


In (5.27' 

Rm- R 

donde b es un exponente que varia con el tipo de celula y tomf 
valores entre 0.28 y 1.00 (Sauer et al, 1989). 

P 

Ejemplo 5.4.- Rompimiento de E. coli en un microfluidiza* 
dor. 

En la recuperacion de /3 galactosidasa de E. coU, se bace pasar poi 
un microfluidizador tipo M-110 uiia suspension celular que contien« 
47.6 g/l en peso seco. La presion de operacion utilizada fue de 60 MPa 

La cantidad de proteina Iiberada despues de cada pašo se present; 
en las columnas (1) y (2) de la Tabla siguiente: 
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(1) 

(2) 

(3) 

Paso 

% Proteina 
Liberada 

ln[H„/(ft,. - R)] 

1 

"eš.o" 

0.994 

2 

79.0 

1.560 

3 

88.0 

2.120 

5 

96.0 

3.219 

10 

99.9 

6.908 


a) ,- Estimar el valor đe la constante cinetica de rompimietito con- 
siderando que para este caso a = 2.2 y b ~ 1, 

b) .-E5timar el numero de pasos para Uberar el 93 % de proteina en 
este proceso. 

Solucion; 

De acuerdo a la ecuacion (5.27) el građo de rompimiento para este 
caso puede ser expresado como; 

de tal manera que de la pendieiite de la grafica đe ln[/Žm/{ižm — fi)] 
contra N es posible estimar k". Los calculos necesarios se muestran en 
la columna (3) de la Tabla anterior. Mediante un ajuste por mmimos 
cuadrados de estos datos se obtiene: 

= 0.688 


y para P=60 MPa, 


k" = 8.4 X 10~^ 


b).- El numero de pasos requeridos para una liberacioii del 93 % de 
proteina es: 
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M _ 1.00-0.93) 

0.000084 X 60=-2 
N — 3.88 pasos 

Se necesitan 4 pasos de molienda. 

Comparacion de los Metodos Mecanicos de Ruptura Celular 

La Tabla 5.5 muestra datos de prođuccion de algunas enzimas utb 
lizando el molino de perlas y el homogeneizador Manton-Gaulin. La 
ruptura celular utilizando el molino de perlas permite la obtencion de 
un mayor porcentaje de enzima activa en un numero menor de pasos 
en comparacion con el homogeneizador. Siu embargo, la prođuccion 
de proteina en el molino es en general menor que la obtenida en el 
homogeinizador. 

La Tabla 5.6 muestra los datos para la liberacion de la enzima ^ 
galactosidasa de celulas de B, coH utilizando un molino de perlas tipo 
Dyno Mili, un homogeneizador tipo Manton-Gaulin y un Microfluidi- 
zador. Estos datos muestran que ei Microfluidizador permite manejar 
mayores concentraciones de biomasa y produce un rendimiento mayor 
de enzima activa. Ađemas, el tamano medio de los restos celulares 
que se producen en un pašo es mayor que el encontreido en las mismas 
condiciones en el homogeneizador Manton-Gaulin. 


5,5 Sumario 

EI rompimiento celular es una operacion necesaria cuando el producto 
de interes se localiza al interior de la celula, Existen varios metodos para 
efectuar esta operacion* A nivel industrial solo se emplean los molinos 
de perlas agitados y los homogeneizađores de alta presioii* El diseiio de 
los molinos esta basado en ecuaciones enip/ricas y en en experimentos 
piloto. 
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* Actividad solubLlizada 
LMB 20 
GAulin M3 

Ađaptn^Or de; Kula y Schiitte, 1987 


R^pi^ducida con cl pcnuiso dc el American Institute of Chemical Engineers. Copyright (^1987 
AlChE. Tod(>s los derediojs reservados* 
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Rupi ura de cćiiilas d< E. coii con diferentćs metodos. 


Metodo 

Peso scco 
de 

liberacion de 
Galactosidasa 

Distribucion de 
ta mano 

Viscosidad 

a 


biomasa 

{9/t) 

Proteina 

(%) 


medJa 

(nm) 

Pico(s) 

(nm) 

10,-‘ 
(mPa s) 

100 

{mPa s) 

MoJino de 
Perla«* 








2 min. 

49,5 

62 

62 

612 

461,806 

63 

28 

3 min. 

49,5 

72 

74 


465, 787 

38 

19 

4 min. 

49.5 

79 

79 


471,777 

19 

14 

Manton- 

Gaulin** 








1 pa«o 

43.4 

66 

58 

501 

457 


30 

2 paaos 

48.4 

76 

75 

414 

180, 457 

■IH 

6 

3 pa«o« 

46.4 

82 

78 

217 

191 


6 

Microflui - 
diaađor** 








t pašo 

MMM 

62 

62 

693 

493, 833 

51 

26 

1 pašo 

mBSm 

65 

61 

693 

489,800 

35 

15 

1 pašo 

msSM 

63 

61 

673 

486, 800 

28 

10 

2 pasos 

47.6 

79 

76 

480 

468 

10 

7 

3 pašo« 

47.6 

88 

87 

451 

445 

6 

6 

5 pasos 

47.6 

96 

97 

* 

* 

- 



47.6 

100 

100 

- 

- 

- 

- 


^Dyno Mili KDL a diferente« tiempos proimedioe residencia 
** homogeneizadof 

Adaptada Agerkvist y BnToref 1990 


B«producida con el pcrmiso dc John Wiley and Sons. Copyright ©1990. Todos los derechos 
r^ervadoa. 
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5.6 Problemas 

5.1.- En estudios de liberacion de proteina intracelular en funcion de 
la velocidad del agitador empleando un molino de perlas tipo Netzsch 
LME 4, con perlas de diametro entre 0.55 y 0.85 mm , se utilizo una 
snspension celulai de concentracion de 50% (peso/volumen), un flujo 
de alimentacion de bO l/h y una carga de perlas del 85 %, Bajo estas 
condiciones se obtuvieron los siguientes datos: 


rpm 

Proteina 

liberada 

(mg/ml) 

1200 

15.88 

1500 

22.35 

1750 

22.90 

2000 

22.94 

2250 

23.00 


a. Estimar la velocidad optima para el agitador. 
a).- Resp. 1500 rpm 

b. Discutir sobre el consumo de potencia del agitador para veloci- 
dades superiores a la optima. 

5.2 La desintegracion celular intermitente con dos tipos de agita- 
dores utilizados en un moHno de perlas producen los siguientes datos: 


Agitador 1 

□ 

Agitador 2 

Tiempo 
đe residencia 
(min) 


1 

Tiempo 
de residencia ; 
(min) 

log[Rm/(fim - ^)] 

3 

0.037 

■ 

3 

0.060 

5 

0.090 

1 

5 

0.150 

10 

0.160 

1 

10 

0.225 

15 

0.225 

1 

15 

0.325 

20 

0.300 

1 

20 

0.425 

25 

0.365 

1 

25 

0.525 

30 

0.337 


30 

0,650 
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a).- E^timar la constante ci'netica k para cada tipo de agitador. 

b. Calcule el tiempo para el cual se obtiene el de rompimiento 
con cada tipo de agitador. 

a) .' Resp. kl = 0.015 mm“* 

b) .- Resp. ti = 53.33 min 

5.3. - Una suspension celular que contiene la bacteria gram nega¬ 
tiva Alcaligenes eutropftus, se bace pasar por un homogeneizador APV 
Gaulin 15M 8BA con el proposito de estudiar la recuperacion de poli- 

hidroxibutlrato (PHB) un termoplastico potencial (Harrinson et al 
,1990) . 

Cuando se opera a una presion constante de 15.2 MPa la constante 
k" del homogeneizador toma un valor 5.05 X 10“'* 

a) .- Estimar el numero de pasos necesarios para lograr el 63 % de 
rompimiento. 

b) .- Si la presion de operacion se duplica en cuantos pasos se ob- 
tendra el mismo rendimiento. 

a).- Resp. 5 pasos. 

5.4. - Ha sido reportado (Bjustrom, 1985) que el calor liberado por 
compresion adiabatica durante un proceso de homogeneizacion puede 
elevar la temperatura de lacorriente queentraal homogeneizador 1.5‘’C 
por cada 6.895 MPa de presion de operacion. Calcular cuanto repre- 
senta este valor del correspondiente al 100 % de conversićn trabajo- 
calor. 

Resp. 91 % 

5.5. - Obtener las ecuaciones (5.15) y (5.16) medi aute el desarrollo 
descrito en el texto. 

5.6. - En un rompimiento celular utilizando un homogeneizador es 
posible lograr 80 % de rompimiento bajo las dos diferentes condiciones 
siguientes: 


Condicion 

Presion (MPa) 

Pasos 

1 

90 

1 

2 ■ 

50 

3 
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a) .- Estimar los parametros cineticos del homogeneizador. 

b) .' Comparar la energia por unidad de masa de alimentaoion nece- 
saria para cada condicion. 

c) .- Que condicion se recotnienda para realizar la ruptura. 

a) .' Resp. k' = 3.56 x 10“'* 

b) ,' Resp. 67 % de diferencia. 

5.7. - Obtener la ecuacion (5.22) mediante el procedimiento descrito 
en el texto . 

5.8. - Grafičar la distribucion teorica de P vs ć* de un molino de 
perlas al que se le ha aplicado un pulso de tinta, para valores de N de 
1, 2, 3, 5, 10 y 20, respectivamente. 

a) .- Indique la forma que adopta la distribucion conforme N crece. 

b) .- Como se explica que C pueda ser mayor que Co. 
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Parte III 


Concentracion del Producto 


Esta parte trata sobre las operacioiies de extracci6n y z 
que son utilizadas para concentrar. los producto dilmdos de i 
biologicos que son obtenidos en la etapa de separacion de solidc 
la extracd6n como la adsorcion son tecnicas de separacion 
selectivas. Sin embargo, la adsorcion cuando se realiza por af 
una tecnica de separacion altamente selectiva y necesaria en la 
purificacion de productos en los cuales se requiere de una altf 


Capitulo 6 
Extracci6n 


6.1 Introduccion 

La extracci6n liquido-h'quido es una operacion que permite la recu- 
peracion de un soluto đe una solucion mediante su mezcla con un sol- 
vente. E1 solvente de extracci6n debe ser insoluble o soluble en građo 
limitado en la solucion que se va a extraer y el soluto a extraer debe pre- 
sentar una elevada afiniđad por el solvente de extracci6n. La extracci6n 
liquido-h'quido se realiza b^icamente en dos pasos; 

- Mezcla mtima del solvente de extracci6n con la solucion a procesar, 

- Separacion de la mezcla en dos fases liquidas inmiscibles. 

Las sustancias que componen la solucion original se distribuyen de 
diferente forma entre las dos fases h'quidas y se logra un cierto građo 
de separacion, mismo que puede incremdntarse mediante el contacto 
sucesivo entre los dos liquidos. 

En las operaciones de extracci6n la solucion de la que se va a ex- 
traer el soluto se Hama alimentacion y el li'quido con el cual se pone en 
contacto la alimentacion se denomina solvente. El producto de la ope¬ 
racion rico en solvente se Hama extracto y el li'quido residual de donde 
se separo el soluto es el refinado. 

En muchos procesos tradicionales de la Ingenien'a Quimica la opera¬ 
cion de separacion mas usada es la destilacion debldo a su sirnplicidad. 


227 



228 


CA^tTULO a. t;XTKAC(J10N 


Sin embargo, en muchas bioseparaciones la destilacion no puede ser 
utilizada debido a la sensibilidad de los productos a la temperatura, a 
su baja volatiliđad y a las concentraciones tan bajas que se manejan. 

La extracci6n es una tecnica de separacion que posee algunas ven- 
tajas que la hacen atractiva para los procesos de bioseparacion. Entre 
ellas se encuentran la vasta experiencia y desarrollo tecnologico alcan- 
zado en muchos anos, asi' como tambien la relativa facilidad con que se 
pueden escalar los procesos extractivos. 

La extraccion agua-solvente organico se emplea ampliamente en la 
industria de los antibioticos, mientras que la extraccion que utiliza dos 
fases acuosas inmiscibles se utiliza para coiicentrar protemas y separar 
componentes biologicos. La extracci6n tambien puede ser usada para 
remover impurezas de una corriente. 

En este capitulo en la seccion 6.2 se abordan los aspectos funda- 
mentales de la extraccion. Los equipos mas utilizados para realizar 
operaciones de extraccidn se presentan en la seccion 6.3, y los aspectos 
basicos del diseno de extractores intermitentes y continuos se revisan 
en la seccion 6.4. 


6.2 Fundamentos de la Extracci6n 

La operacion de extraccl6n implica el uso de tres tipos de sustancias 
cuando menos; el soluto de interes y los componentes puros de cada una 
de las dos fases. La interaccion de estos componentes y/o la presencia 
de solutos o solventes genera cierto građo de complejidad de la 
operacion. 

El establecimiento de los aspectos termodiuamicos basicos de la ex- 
traccion permiten visualizar algunos caininos que contribuyen a realizar 
esta operacion en forma mas racional, particularmente contribuyen a 
una seleccion adecuada del solvente de extracci6n y de las condiciones 
de operacion. 

Los principios basicos de la extracci6n convencional liquido-liquido 
pueden ser extendidos a los sistemas de extracci6ii de dos fases acuosas 
inmiscibles que soii mas einpleados eu la recuperacion de proteinas y 
en la separacion de algunas sustancias bioiogicas. 

En base a lo anterior esta seccion se centra en cuatro aspectos; 



• Tipos de sistemas de extracci6n li'quido-li'quido. 

• Quimica de la extracci6n. 

• Seleccion del solvente, 

• Sistemas de dos fases acuosas inmiscibles. 

6.2.1 Tipos de Sistemas de Extracci6n Liquido- 
Liquido 

Los sistemas de extracci6n existentes presentan diferente građo de com- 
plejidad debido principalmente a lo siguiente: 

- Las fases pueden ser completamente o parcialmente miscibles. En 

este ultimo caso, las relaciones de equilibrio y los balances de 
masa necesarios para el diseno de los equipos son mas complejos. 

• La presencia de otros solutos diferentes al soluto de interes. 

- La naturaleza de las fases. En la extracci6n convencional liquido- 

lfquido generalmente una fase es acuosa y la otra la constituye 
un solvente organico, Otros sistemas emplean dos fases acuosas 
inmiscibles. 

En este capitulo se analiza basicamente los aspectos de la extracci6n 
en sistemas de un soluto diluido en dos fases inmiscibles y la extracci6n 
en dos fases acuostis. 

6.2.2 Quimica de la Extracci6n Liquido-Liquido 

La extracci6n de un soluto desde el agua a una fase no polar, in- 
volucra con frecuencia interacciones hidrofobicas. Las interacciones 
hidrofobicas son responsables de un gran numero de fenomenos fi'sicof 
en soluciones acuosas. Aun en ausencia de interacciones especificas, Ir 
transferencia a! solvente de un soluto no polar desde el agua, es favore- 
cida debido al incremento en la entropia asociada con el desorden de 
agua. 
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• Tipos de sistemas de ejitraccioii liquido-liquido. 

• Qui'mica de la extraccidn. 

• Seleccion del solvente. 

• Sistemas de dos fases acuosas inmiscibles. 

6.2.1 Tipos de Sistemas de £xtracci6n Liquido- 
Liquido 

Los sistemas de extracci6n existeiites presentan diferente građo de com- 
plejidad debido principalmente a lo siguiente: 

- Las fases pueden ser completamente o parcialmente miscibles. En 

este liltimo caso, las relaeiones de equilibrio y los balances de 
masa necesarios para el diseno de los equipos son mas complejos. 

- La presencia de otros solutos diferentes al soluto de interes. 

• La naturaleza de las fases. En la extracci6n convencional h'quido- 
liquiđo generalmente una fase es aouosa y la otra la constituye 
un solvente organico. Otros sistemas emplean dos fases acuosas 
inmiscibles. 

En este capftulo se analiza basicamente los aspectos de la extracci6n 
en sistemas de un soluto diluido en dos fases inmiscibles y la extracci6n 
en dos fases acuosas, 

6.2.2 Quimica de la Extracci6n Liquido-Liquido 

La extracci6n de un soluto desde el agua a una fase no polar, in- 
volncra con frecuencia interacciones hidrofobicas. Las interacciones 
hidrofobicas son responsables de un gran numero de fenomenos fi'sicof 
en solucioiies acuosas. Aiin en ausencia de interacciones especificas, L 
transferencia al solvente de un soluto no polar desde el agua, es favore- 
cida debido al incremento en la eiitropia ćisociada con el desordeii de 
agua. 
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Cuando un so)uto es repartido entre dos fases E y R formando 
soluciones diluidas, al alcanzarse el equilibrio los potenciales quimicos 
đel soluto en ambas fases son iguales, es decir: 

AR) = m ( 6 . 1 ) 

El potencial quimico de las fases esta dado por: 

/{/?) + RT In Ar = ^°(E) + RT In Ae (6.2) 

donde Ae y Ar son las acti vi dadeš del soluto en las fases E y 
R respectivamente, R es la constante de los gases iđeales y T es la 
temperatura. 

En el caso de soluciones dilui'das ideales la concentracion es una me- 
dida apropiada de la aetividad, de tal manera que la ecuacion anterior 
se pueđe escribir como: 

/{/Ž)-|-Rriny =/(E) + RTlna: (6.3) 

En extracci 6 n se define el coeficiente de particion como la relacion 
de las concentraciones de soluto en el equilibrio, es decir: 

K, = ^ (6.4) 

donde: 

Kp es el coeficiente de particion, x es la concentracion de soluto en 
la fase ligera o fase rica en solvente y 3 / es la concentracion de soluto 
en la fase pesada o fase correspondiente a la alimentacion* 

La ecuacion (6*4) es conocida como Ley de la distribucion de Nerst 
y establece que en el equiiibrio existe una relacion constante de las 
actividades del soluto en las dos fases para una temperatura dada* 

La ecuacion (6*3) puede esci ibirse como: 

(6.5) 


o bien como: 


In a; = - 


^^(/Ž)-/(E) 

RT 


( 6 . 6 ) 
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Tabla 6.1: Coeficientes de particion para algunos solutos de interes. 


Compuesto Ti po 

1 Soiuto 

Solvente 

B 

Observ^ 

ciones. 

Aminodckios 

GlicitUk 

n-butanol/agua 

0.01 

2S°C 


Lisina 

n- butanol/agua 

0.20 



Ac. Glutdmico 

n*butanol/ agua 



Antibtdticos 

Celesticetino 

n- butanol /agua 




Eritromicin^ 

Amil acetato/agiia 






0.04 



Novobioema 

Butil acetato/ag\ia 


a pH 7.0 




0,01 

a pH 10,5 


Penicitina F 

Amil acetato/agua 

32.00 

a pH 4.0 




0,06 

a pH 6.0 


Penicilina K 

Amil aeetato/agua 

12.00 

a pH 4.0 




0,10 

a pH 6.0 

Prot«fnas 

Gluco«a 

PEG 1550/fosfato 

■M 



isomerasa 

de potasio 




Catalasa 

P£G/dextrano erudo 




Adaptada <le: Đelt«r et al^ 1988, 


R«producida con el pemuso de John Wiley and Sons. Copyrlght ©1988. Todos los derechos 
reservadoe. 


donde A(j® es cambio en energia libre en el estado estandar. E1 
logaritme natural del coeficiente de particion Kp es proporcional a la 
diferencia de los potenciales qui'micos en los estados estandar de las 
fases puras. 

En la Tabla 6.1 se muestran los valores del coeficiente de particion 
Kp para algunos solutos de interes en sistemas especificos. 

Debido a la importancia del equilibrio lermodinamico es conveniente 
puntualizar las propiedades del coeficiente de particion en la extracci6n. 

- El coeficiente se define solo en un punto de equilibrio. No se aplica 
a todas las concentraciones posibles de encontrar en un sistema, 
šino unicamente en el equilibrio verdadero. En este sentido nc 
debe confundirse con la constante de equilibi'io del sistema. 


- El coeficiente de particion van'a con el nivel de concentracion de 
equilibrio. 
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- Para sistemas dilujdos el coeficiente de particion puede considerarse 

constante e igual a la constante de equilibrio, 

- La constante Kp a una temperatura dada, es independiente de la 

concentracion o presion global del sistema. 

- Lamagnitud dela constante Kp^ determinalaextensi6n a lacual pro- 

cedera una extraccidii particular bajo condiciones establecidas. 

Un vaior alto de Kp indica que en el equilibrio la concentracion 

de soluto en el extracto es mayor que eii el refinado. 

- Los valores de Kp deben ser determinados experimentalmente. 

Cuando se grafica el potencial quimico ft contra la concentracion 
de soluto en la fase ligera x (Figura 6d), en condiciones tales que una 
pequena cantidad de fase ligera E este en equilibrio con un exceso 
de fase pesađa /Ž, se tiene lo siguiente: debido a que R esta presente 
en exceso, el potencial quimico fi{R) es constantej mientras que 
varia con la concentracion x. En la interseccion de ti{E) y fi{R) se 
puede localizar la concentracion en equilibriOj de soluto presente en 
E. 

Cuando la concentracion x aumenta, aumenta y se aproxima 
a Entonces se puede establecer que los cambios en el tipo de 

solvente cambian la concentracion x en equilibrio. Por ejemplo^ para 
ei solvente 1 la concentracion de equilibrio es Xi y para el solvente 2 
la concentracion de equilibrio es X 2 , entonces se puede concluir que el 
solvente 2 favorece esta extracci6n* 

No solo los cambios en el tipo de solvente pueden inejorar la ex- 
traccion, šino tambieii los cambios en el soluto que afecten su potencial 
quimico 

Cambios en el Solvente 

Lo primero que puede hacerse para mejorar un sistema de extracci6n 
es cambiar el solvente de extracci6n, esto es, elegir uno cuyo potencial 
quimico en el estado estan dar este mas pr6xiino a Desafortuna- 

đamente esto no es faci! de iograr debirlo a que I a teoria terEuođinamica 
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Figura 6.1: Comportamiento del potencial qui'mico en funcion de la 
concentracion x de soluto. 
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no puede predecir con seguridad los potenciales quimicos para determi' 
nar el mejor solvente. Sin embargo, es posible utilizar enfoques aproxi' 
mados para estimar fi^{E) utilizando parametros de solubilidad, en el 
calculo de coeficientes de particion . De acuerdo con esto, el coeficiente 
de particion Kp dado por la ecuacion (6.4) puede ser expresado como: 


b Kp 


Vr{Sa - - Vb{Sa - Se)^ 

RTVa 


(6.7) 


donde Vi son los volumenes molares parciales del solvente pesado 
el solvente ligero y el soluto A respectivamente, y Si son los 
parametros de solubilidad corresponđientes. 

El građo de disolucion de solidos en liquidos vari a considerablemente 
con la naturaleza del solido y del liquido, la temperatura y en građo 
menor con la presion* En todos los casos el limite de solubilidad es 
la saturacion. En un sistema de un solvente y un soluto particular, 
la concentracion de saturacion a una temperatura y presion dadas es 
constante y no depenđe de la manera en que se prepara la solucion, 

La influencia de la temperatura sobre la solubilidad de un soluto 
en un solvente particular es generalmente muy pronunciada^ debido a 
que la mayoria de las sustancias absorben calor al disolverse y son 
solubles a una temperatura elevada. 

Para estimar el parametre de solubilidad del soluto de interes 
es neoesario realizar dos extracci6aes con diferente solvente cada una 
de ellas y cuyas solubilidades Si sean conocidas. Una vez determinado 
Sa se pueden estimar los coeficientes de particion para nuevos solventes 
a partir de los valores Si coiiocidos. Estas son solo estimaciones que 
pueden servir de guia para nuevos experimentos* En la Tabla 6,2 se 
muestran los parametros de solubilidad para algunos solventes. 


Cambios en el Soluto 

Cuando no es factible cambiar e! solvente para mejorar una extracci6n 
ya sea por razones ecoiiomicas o tecnicas, enlonces es necesario ver 
la posibilidad de realizar cambios eji el soluto, Dado que el soluto es 
el producto que se desea obteiier niediaiite la extracci6ii, los posibles 
cambios deben ser de caratej^ reversible. 
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Tabla 6.2; Parametros de solubilidad para algunos solventes. 


Solvente 

Amilacetato 

Disulfuro de carbono 

Tetracloruro de carbono 

CIoroformo 

Ciclohexano 

Tolueno 

Agua 


S (cal‘/= cm-3/3) 


Cambios en el Soluto por Pares de lones.- Los cambios en f 
soluto dependen del comportamiento ionico que este pueda tener. Si < 
soluto tiene comportamiento ionico y es posible encontrar un materif 
que permita suprimir esta ionicidad sin alterar el soluto, entonces 1 
Union del soluto a este material permitira aumentar la solubilidad d« 
soluto en el solvente de extracci 6 n. 

Los cambios a solutos empleando contraiones se basan en el hech 
de que un soluto que es ionico en el agua, formara un par-ion sin carg 
neta en un solvente organico. 

Esta formacion de par-ion se puede ejemplificar de la siguiente m; 
nera: Si de una solucion acuosa de cloruro de tetrabutilamonio se extrf 
el cation utilizando cloroformo, se tiene: 




[Af{ 04 /^ 9 )^ en cloroformo] 
[N(C4Hs)t en ofliua] 


Si se agrega acetato de sodio a la solucion acuosa de cloruro < 
tetrabutilamonio y se realiza nuevamente la extracci 6 n, se encuentra 

[NjC^Hs)* en cloroformo] 

’’ [N(C 4 H 9 )'^ en agua] 

Puede observarse que en el primer caso se extrae una solucion dilui 
de par - ion de N{C 4 H 9 )fCl~ y que en el segundo caso, se obtiene u 
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Tabla 6.3: Contraiones tipicos usados en extracci6n por pares đe iones. 


Ion 

Efitructura Qujmica 

ObEcrvocjoties 

Ac«tAtO 

CHiCOO- 

SJmple, no cs muy 
solubio en sob 
vent«£ orgšnicos. 

Btitlrato 

C’H3(CH3)jC'00- 

Mas soluble en 
solventes orginJcos 
que el Acetato, 

Tetrabutil- 

smonio 

(C4H9)4N'*' 

Soli do 

tributilAinonJo 



Fcrfluoi^ 

OCt&HAtO 


Puede permanecer 

idnJco en solventes 
orgAnicos. 

Dod^aaato 

CH:^{CH2hQCOO‘ 


LinoUto 

CHi{CH2UćM = ctičJjićH = (čH2)760ć- 

Puede fomiAT 
cristoles ljquidojs. 

Tetrofcnil- 

boruro 

B(CeHs)r 

Puede degradarse 
en varios 
solventes. 


Adaptad^ d«; Belter ei ai, 1988, 

Reproducida con permiso dt John Wiiey and Sons. CopyrigJit ©1988. Todo* lo« d«r^os 
r«A«rvadoE, 


solucion mas concentrada de par - ion đe CH 3 COO N{C 4 H 9 )'^. 

E1 empleo de pares ionicos, requiere de la seleccion de contraiones 
solubles en la fase no polar. Este tipo de sustancias se conoce como 
sales grasas y se listan en la Tabla 6.3 

Cambios en el Soluto por pH,- Algunos productos que son de in¬ 
teres biotecnologico como las protemas o los coiistituyentes de estas los 
aminoacidos, son sensibles a cambios en el pH por lo que el conocimiento 
y comprension de las propiedades acido - basicas de los amino^idos es 
sumamente importante en las bioseparaciones de protemas. Muchos de 
los solutos,que se desean alslar son acidps o bases debiles, su extracci6n 
puede ser fuertemente afectada por cambios en el pH. 

Un acido debil puede iopizarse parcialmente en agua y no ionizarse 
significativamente en un solvente organiccj. 
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E1 acido debil RCOOH, en solucion acuosa, se disocia de la siguiente 
manera: 


KCOOH ^ KCOO- + //+ 

asi que su constante de disociacion esta dađa por: 

[KCOO-\„[H*]^ 

• IRCOOH]^ 

Cuando este acido debil se distribuye entre dos fases, una organica 
E y una acuosa /?, el coeficiente de particion aparente agrupa las con- 
centraciones de la forma ionizada y no ionizada del acido en la fase 
acuosa. Este coeficiente de particion se expresa como: 


( 6 . 10 ) 


K [RCOOH]e 

^ [RCOOH]r + \KCOO-]r 

Combinando las ecuaciones (6.10) y (6.11) se obtiene: 

lU 


Kp = 


1 + 




( 6 . 11 ) 


( 6 . 12 ) 


|K*1« 


donde Ki es el coeficiente de particion intrmseco de las especies no 
ionizadas definido por: 




[RCOOH]e 


(6.13) 


[RCOOH]r 

se sabe que pK^ ~ — log/Cj entonces si se combinan las ecuaciones 
(6.12) y (6.13) se obtiene: 


log 


10 


1 ©- 


= pH - pK. 


(6.14) 


En la Tabla 6.4 se muestran los valores de pKa para algunos solutos 
de interes biologico. 

El desarrollo anterior para el caso de una base debil es aiiatogo y 
conduce a: 


log 


10 


Ep 


})l\h - pfl 


(6.15) 




238 


CAPtTULOO. EKTRACCIĆN 


Las ecuaciones (6.14) y (6.15) muestraii que el coeficiente de par- 
ticion puede ser alterado cambiando el pH de la solucion acuosa. Los 
cambios en el coeficiente de particion pueden ser usados tambien para 
seleccionar el pH al que đebe extraerse preferentemente un soluto de- 
terrainado. Para dos soluto A y B la selectividad de la separacion esta 
dada por donde: 


KAB) 





(6.16) 


es un indicador del građo de pureza que se puede lograr en un sis¬ 
tema de extraccićn determinado. 


EJemplo 6.1.- Disociacion de acido proplonico. 

El pH de una solucion 0.1 M de acido proplonico es de 2.935. De- 
terminar: 

a) .- La constante de disociacion aparente K^- 

b) . El pKa del acido. 

c) .- El građo de disociacion del acido. 

Solucion: 


a).- La constante de disociacion de un acido esta dada por la ecua- 
cion (6.10), en este caso se tiene que: 

[//■>■] [Ctf, - CH,-] 

“ IC //3 - Ctf, - COOH] 

dado que la concentracion de la solucion es de 0.1 M, 

[(7//3 - CH 2 - COOH] [//+] = 0.1 M 
y a un pH de 2.935, la concentracion de es 


[//+] = 


1 


antilog{2A)Zn) 


= 1.16 X 10“^ M 
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Tabla 6.4: Valores de pK^ para algunos solutos biolog! cos. 


Bases y Acidos Sim] 

ples 

Compuesto 

pA'. 



+ 

Acido Acetico 

4.76 



+ 

H:iPO^ 

2.14 



+ 

CHzNHt 

10.6 



Aminoacidos 


Compuesto 

pAi 

pAj 

pAa 



COOH 

aNH^ 

Grupo R 

+ 

Leucina 

2.36 

9.6 


+ 

Histidina 

1.82 

9.17 

6.0 

+ 

Liši na 

2.18 

8.95 

10.53 

Peptidos 


Compuesto 

pAi 

pA2 

pAs 



COOH 

aNHt 

Grupo R 

+ 

Gly-Gly 

3.06 

8,13 


+ 

Ala 

2.34 

9.69 



Gly-Asp 

2.81 

8.60 

4.45 

+ 

Ala-Ala-Lys-Ala 

3.58 

8.01 

10.58 

Antibioticos 

Compnesto 

pKs 



+ 

Cefalosporina C 

3.9 

5.3 

10.5 

+ 

Lincomicina 

7.6 




(base libre) 




+ 

Penicilamina 

1.8 , 




(carboxil) 





Adaptada de Belter, P.A. et at, 1988. 


R-eprođucida con permiso de John Wiley and Sons* Copyright ©1988* Todos los derechos 


reservadoe* 
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de tal manera que: 

[CHs - CHi - COOB] = 9.88 x lO'^ M 
sustituyendo en (6.10) estos resultados se obtiene; 

(1,16 X lO-^* M) (1.16 X 10-^ M) 
“ - 9.88 X 10-2 M 

K, = 1.36 X 10"® M 

b),* De acuerdo a la definidon de pA'at 


plU = log{^) 


p/C = log( 


1 


1.36 X 10-® 


n) 


p/C = 4.87 


c).- E1 građo de đisodacion es igual a la concentradon de addo 
disodado entre la concentradon inidal de acido, de tal manera que: 

1.16 X 10"® M 

GD =-—-77-X 100 = 1.16% 

0.1 M 


Ejemplo 6.2.- Separacion de doš tipos de penicilina. 

En el sistema agua-amilacetato la penicilina “K” y la penicilina “F” 
tienen valores de Ki de 215 y 131, respectivamente. Sus p/fa’s son de 
2.77 y 3.51. 

Si se desea recuperar penicilina “F”, determinar como se alcanza 
mayor pureza del producto: Si se extrae a pH 3.0 o a pH 4.0. 

Solucion: 

La selectividad de la extraccion esta dada por la ecuacion (6.16). 
Para aplicar esta ecuacion es necesario calcular primero mediante la 
ecuacion (6.14), para cada penicilina a čađa uno de los pH’s de interes. 

Para la penicilina “K” a un pH de 3.0 se tiene: 
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por lo tanto; 


pH - pK^ = 3.0 - 2.77 = 0.23 


Para la penicilina “F 



por lo tanto: 


A:p(“A'”) =79.68 
” a un pH de 3.0 se tiene: 



= pH ~ pKa = 3.0 - 3.51 = -0.51 


A'p(“F”) = 100.0 


se tiene entonces que; 


A 


Fp(‘‘F’’) 100.0 

79.68 


a pH = 3 


E1 ćakulo de Kp para laa dos penicllinas a pH = 4.0 se realiza de 
manera similar, encontrandose para este caso que: 


^2 = 2.67 


Los resultados obtenidos para las dos penicilinas con los pH’s res- 
pectivos se muestran en la siguiente Tabla: 


pH 

Kpi^K”) 

Fp(“F”} 

' o _ /v'pC'F") 

3.0 

79.68 

100.00 

1.3 

4.0 

12.00 

32.00 

2.7 ■ 


Estos resultados indican que si la extraccion se realiza a un pH = 4 
se obtiene la penicilina “F” en forma mas pura, aiin cuando la ex- 
traccion es mas difici! dado que e! /Cp{“F”) = 32 e.s nienor qiie el 
correspondiente al pH=3.0. 
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Tabla 6.5: Criterios utilizados en la seleccion de solventes* 


Selectividad. 

Coefidente de particion adecuado para el producto. 
Građo de solubilidad. 

Facilidad de reciiperacioii. 

Densidad. 

Tensjon superficiab 
Estabilidad para el soluto. 

Iiiocuo 


6.2.3 Seleccion del Solvente 

En la operacion de extracci6n generalmente es posible seleccionar el tip 
de solvente que se va empiear para realizar la extracci6n ( Mattiasso 
y Ling, 1989)* Para tomar esta decision es conveniente considerar h 
siguientes caracteristicas (Tabla 6*5) del solvente: 


Selectividad.- En el caso de que se đesee ademas de concentrar logn 
un cierto građo de purificacion, el solvente debe ser selectivo pai 
el soluto de inter^* 

Coefidente de particion,- Entre mayor sea el coefidente de particio 
menor es la cantidad necesaria de solvente. 

Građo de solubilidad.- Entre mas insoluble sea el solvente en la a 
mentacion^ la extracci6n se realizara mas fac:ilmente. 

Facilidad de rec u perači on.- Por cuestiones econoniicas es necesario qi 
el solvente pueda ser recupei'ado para su rentilizacion. 

Densidad.- La separacion de las fases una vez que se efectua la e 
traccion, es in^ rapida entre mayor sea la difereiicia de densidr 
entre las fases* 
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Tensićn superficial.- Un solvente con una tension superflcial alta, fa- 
cilita !a coalescencia de las emulsiones, en la separacion de las 
fases. 

Estabiliđad para el soluto.- E1 solvente no debe alterar al prođucto. 

Otras.- El solvente debe ser inocuo, esterilizable, no-inflamable, barato 
y disponible en las cantidades deseadas. 

6.2.4 Extracci6n en Dos Fases Acuosas Inmisci- 
bles 

Cuando se opera con sistemas biologicos hay un numero limitado de 
solventes que pueden ser usados en los procesos de extracci6n, esto es 
debido a que algunas de las biomoleculas de interes como las protei'nas, 
son desnaturalizadas por los solventes organicos (Mattiasson y Rajni, 
1991). Una tecnica de bioseparacion que preserva la actividad de las 
biomoleculas, en este caso de las protemas, es la extracci6n en sistemas 
de dos fases acuosas inmiscibles (SDFA). 

En la Tabla 6.6 se listan algunos sistemas que pueden ser usados 
para formar sistemas de dos fases acuosas. En general los sistemas de 
dos fases acuosas se pueden clasificar en dos tipos; 

~ Los sistemas poHmero-polimero. 

- Los sistemas poh'mero-sal. 


Los sistemas de dos fases acuosas inmiscibles poli'mero-poh'mero se 
forman cuando dos poUmeros como el polietilen-glicol (PEG) y el dex- 
trano (un carbohidrato) se mezclan en presencia de agua. En el caso 
de los sistemas poh'mero-sal, el sistema se forma por la mezcla en agua 
de un poh'mero y una sal como el fosfato de potasio. El hecho comun 
de estos sistemas es que ambas fases son acuosas, el contenido de agua 
de cada fase van'a entre 85 y 99 %. 

Los sistemas de dos fases se caracterizaii por presentar una baja 
tension interfacial en el rango de 0.0001 a 0.1 dinajcm. E! tiempo de 
sedimentacion (separacion de las fases) solo por accion de la gravedad es 



244 


CAPfTULOe. EKTRACCION 


Tabla 6,6; Sistemas de dos fases acuosas. 


Componente 1 Componente 2 


Referencia 


Polietilen-glicol 

Polietilen-glicol 

Polietilen-glicol 

Polietilen*glicol 

FicoU 


Dextraiio 

Hidroxipropil de almidon 
Fosfato de potasio 
Sulfato de potasio 
Dextrano 


Albertsson (1986) 
Tjerneld (1986) 
Albertsson (1986) 
Albertsson (1986) 
Albertsson (1986) 


Fnente: Albertsson et aly 1990- 


Reproduckla con el p«nni«o de Đekker Ine, Copynght ©1990, Todos los derechos rescf- 


de 5 min a varias horas debido a la pequena diferencia de densidades y a 
la relativamente alta viseosidad entre las fases. E1 tiempo de separacion 
-pueđe reducirse utilizando centrifugacion a baja velocidad (Albertsson 
et al, 1990). 

E1 hecho de que ambas fases sean acuosas y tengan una tension 
interfacial tan pequena, proporciona un medio ambiente tal que permite 
que las biomoleculas y particulas celulares puedan repartirse entre las 
faises conservando su actividađ (Diamond y Hsu, 1990). 

La extracci6n en SDFA es un proceso sumamente atractivo para 
la separacion de enzimas y proteinas de interes biotecnologico debido 
principalmente a que: 

- E1 escalamiento es seiicillo y puede realizai-se a partir de datos de 

iaboratorio en forma confiable, dado que el coeficiente de particion 
no varfa con la escala. 

- La transferencia de masa es alta y el equilibi'io se alcanza con poca 

energia de mezelado. 

- Se puede realizar en forma continua. 

- Los polimeros le confiereii estabilidad a ias ])rotemas. 
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Figura 6.2: Curva binodal para un sistema de dos fases acuosas inmis- 
cibles PEG 3400/Dextrano T-5000/Agua. Adaptada de: Huddleston 
et al, 1991 

Reproduc^a con el permlso de Elsevier Science Ine. Copynsht ©1991. Todos lo« derechos reser- 
vados. 


- La separacion puede ser seleetiva y rapida, 

- La separacion puede efeetuarse a temperatura ambiente debido a su 

rapidez. 

- Es mas economica que otros procesos. 

Diagramas de Fases 

Los sistemas de dos fases acuosas pueden ser caracterizados mediante 
diagramas de fases linicos donde se grafican la composiclon de las fases 
en el equilibrio. La Figura 6.2 muestra uii diagrama de fases para et 
sistema PEG 3400/Dextrano T-5000/AgLia. La curva binodal carac- 
terfstica de estos sistemas pasa por los puntos DPC. 
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’ E1 punto P representa el punto cn'tico y es el punto donde teorica- 
mente la comppsicion y los volumenes de ambas fases son iguales. 

- El punto A se sitiia en una regidn a la izquierda de la curva binodal 

donde el sistema consta de una sola fase. 

- El punto B se localiza en una region donde coexisten las dos fases 

y representa la fraccion peso de cada uno de los componentes de 
una mezcla formada por fases de composicion C y D. 

- Las lineas como la CBD se conocen como lineas de union. 

Si se considera la linea de union que pasa por los puntos Ql, Q2 
y Q3, todos los puntos estan formados por fases de igual composicion, 
pero en diferente proporcion de volumen. 

La proporcion de volumenes de las fases conjuntamente con el coe- 
ficiente de particion constituyen un factor de diseno fundamental de la 
extraccion. La proporcion de volumenes de las fases pueđe obtenerse 
graficamente utilizando balances de masa. Considerese la linea CBD 
de la Figura 6.2 y sea: 

M: Masa total del sistema de dos fases. [M]. 

Me- Masa de la fase rica en PEG. [M]. 

Mr: Masa de la fase rica en dextrano. [M]. 

qE- Fraccion masa de PEG en fase rica de PEG. [Adim.]. 

Pe: Fraccion masa de dextrano en fase rica de PEG. [Adim.]. 

ga: Fraccion masa de PEG en fase rica de dextrano. [Adim.]. 

Pr: Fraccion masa de dextrano en fase rica de dextrano. [Adim.]. 

entonces el balance de masa total del sistema es: 

M = Me a Mr 


el balance de PEG es: 


(6.17) 
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MqM = Me^e + {6.18) 

combinando las dos ecuaciones anteriores se obtiene: 


^ = 2iLZi« (6,19) 

Mr qE ~ qM 

La diferencia de fracciones masa de la ecuadon anterior puede en- 
contrarse graficamente en la Figura 6.2. Asimismo por triangulos se- 
mejantes se puede demostrar que: 


Me BD 
Mr~ W 


( 6 . 20 ) 


donde BD y BC son las longituđes de los segmentos entre los puntos 
respectivos. 

Cuando la densidad de las fases es muy pr6xima, la relacion de 
volumenes de las fases esta dada por: 


E BD 

R~ W 


( 6 . 21 ) 


donde E y R son los volumenes de la fase superior e inferior, res- 
pectivamente. 


Comportamiento de las Fases 

E1 comportamiento de un sistema polimero A-polimero B-agua, de- 
pende de las interacciones entre las moleculas presentes. Estas inter- 
acciones pueden ser puentes de hidrogeno, fuerzas de van der Waals 
o ionicas, interacciones dipolo-dipolo e interacciones hidrofobicas. En 
un sistema pueđen presentarse simultaneamente varios tipos de estas 
interacciones dependiendo del ti po de poli'meros que formen el sistema. 

Los poli'meros que se utllizan para los SDFA se caracterizan por su 
capacidad para formar puentes de hidrogeno con el agua, de tal mane- 
ra que las interacciones poli'mero A- polimero B estan en competencia 
con las interacciones polimero A-agua, polimero B-agua. Si las inter¬ 
acciones polimero-agu a son mas fuertes que las interacciones polimero- 
polimero, entonces estas liltimas son menos frecueiite.s. Entonces se for- 
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man regiones en cada uno đe los polimeros que estan estadistlcamente 
excluidas đe interaccionar. 

Este efecto de regiones exclui'das de los polimeros produce la se- 
paracion de fases en la mayon'a đe los sistemas de dos fases acuosas 
polimero-polimero. Los polimeros que se repelen debido a este efecto 
se denominan polimeros incompatibles. 

En el caso de los sistemas polimero-sal-agua la segregacion de las 
fases se puede deber al građo de hidratacion del grupo eter del PEG. 

Un estado de equilibrio se caracteriza por presentar energia de Gibss 
mi'nima a una temperatura, presion y composicion dadas. En un sis¬ 
tema de dos fases acuosas la separacion de fases ocurre en aquellas 
mezclas cuya energia de Gibss es menor cuando el sistema existe como 
dos fases que cuando permanece como una. El criterio đe equilibrio 
puede ser expresado tambien en terminos de los potenciales quimicos 
/!,- de los componentes como; 

fi'i = p" i = 1,2,...7V (6.22) 

donde la prima {’) y doble prima representan la fase superior y 
la fase inferior respectivamente, y JV es el numero total de componentes. 

Existen varios modelos que tratan de explicar el comportamiento 
teorico de la particion o distribudon de las protemas en los sistemas 
de dos fases acuosats a partir de considerar una serie de factores que 
afectan la partidon de este tipo de soluto en el equilibrio. 


Factores que Afectan al Coeficiente de Particion 

Los estudios empiricos realizados en sistemas đe dos fases acuosas han 
mostrado que la particion de protemas es una fundon compleja que đe- 
pende đe factores tales como: hidrofobiciđadj tamaho molecular, con- 
formacion molecular, bioespecificidad de la proteina, electroquimica, 
pH, concentracion del bufFer, fuerza ionica, temperatura y concen- 
tracion de la proteina {Baskir ct a/, 1989), 

En general la particion de proteinas en sistemas de dos fases esta 
definida por el coeficiente de particion 


^ [p] 


(6.23) 
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donde [P]i y [P \2 son las concentraciones de soluto en este caso 
proteina en las fases 1 y 2, respectivamente. Esta ecuacion es equiva- 
lente a la ecuacion (6.4). 

Debido a I a dependencia del coeficiente de particion Kp de los fac- 
tores arriba mencionados, este se puede expresar como el producto de 
varias contribuciones: 

Kp = K^ ■ K,„ . lUj ' Kti,, • • /Cny (6.24) 

donde los subindices; elq, hf, bioe, tom, y conf, iiidican las con- 
tribuciones que sobre el coeficiente de particion tienen las propieđa- 
des e)ectroquiniicas, hidrofobicas, de bioespecificidad, tamano y con- 
formacion, respectivamente, entre el soluto y los polimeros que forman 
las fases. K^ incluye otros factores tales como la solvatacion del soluto 
en las fases. Es util expresar el coeficiente de particion en la forma 
logaritmica de la ecuacion (6.50) misma que se puede escribir como: 


In Kp = In A'® + In + In K^/ + In K^iog + In A'iam +1« f^conf (6.25) 

A continuacion se describe el efecto especifico de algunos de es- 
tos parametros sobre el fenomeno de particion en dos fases acuosas 
(Figura 6.3). 

Tamano de las Biomoleculas.- Las moleculas pequenas como 
los aminoacidos se distribuyen uniformemente entre las fases. Con las 
partfculas grandes la particion no es tan uniforme, de tal manera 
que las protemas grandes tienden a repartirse menos uniformemente que 
las protemas pequenas (Figura 6.4). Lćis moleculas de peso molecular 
muy grande como el ADN y los virus se reparten casi por completo 
en una sola fase. Sin embargo, las partfculas extremadamente grandes 
como las celulas, se distribuyen entre la interfase y una de las fases o 
pueden agruparse completamente en la interfase (Baskir et al, 1989). 

Peso Molecular de los Polimeros.- El peso molecular de los 
polimeros utilizados en los sistemas de dos fases, tiene influencia sobre 
el reparto del biomaterial debido a que altera la composicion de las 
fases y cambia el numero de interacciones proteina - polfmero. 

El coeficiente de particion de una proteina en un sistema dextra- 
no/polietilen-glicol se incrementara .si el pe.so molecular del [loiietileii- 
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Caractonsticas def 
Sistema: 

1. Incmnantv «t pH aniba d«l Pl 

2r IvicninMitir «t p«u moltovlu 


3. P KMOHf IntenedoHS «spKfVicu. 

4. R«lwir *1 p*» nig4*«lv d«4 PEG. 


1. Radnoir *1 pHO jucriftctikar 


2, IMHiiHwk ■! pH 

3 


iM tiaimmt tf*| pl 
p«co pioIkvIv ^ P£G 


peo 




Seincrementa Kp 
D4smjniiye Kp 


OtaiOtmci 


Caracterfeteas de ta Proteina 
de interes^ 

1. kict«*Hntif I« midiio« Manal6bk» 

2. DtemJnutr M d« ca4«A» 


3. kvcraiAMtu mt ii4iiv*n d« adanu 
cubuMo. 




>. Diinufiuir ki« ntMubt kiidroMfatCd«^ 

2. DHHiiAuiF M naAn«n) d« cuftnu 

arfacndlo. 

3, iKrtimhlv nbmtie d* cuImu 

UHbw^ 


Figura 6.3: Factores que afectan al coeficiente de particion. Adaptada 
de: Huddleston et al, 1991. 

R«produc]dA con ti penniso de BlsevJtr Science Jnc- Copyright ^g)1991. Todos los derechos reser- 

v^doSv 
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Figura 6.4: Efecto del peso molecular de las biomoleculas en el coefi- 
ciente de particion de una enzima. Fuente; Baskir, 1989. 

Reproducida con permiso de John Wiley and Son^. Copyrighi ©1989* Todos los derechos 
res^rvado«* 
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Figura 6.5: Efecto đel peso molecular de los polimeros en el coeficiente 
de particićn. Fuente: Baskir et al^ 1989. 

R«produckla con el permiso de John Wiley and Sons. CĐpyrisht ©1989. Todos los derechos 
reservftdos. 

glicol se reduce o el peso molecular del dextrano se incrementa. In* 
versamente, la particion de la proteina decrecera si el peso molecular 
del polietilen-glicol se incrementa o el peso molecular del dextrano se 
reduce. 

Las protemas con peso molecular elevado son mas influenci adas por 
cambios en el peso molecular de los polimeros que las de peso molecular 
bajo, como se muestra en la Figura 6.5. Consecuentemente, pueden 
utilizarse polimeros de diferente peso molecular para optimizar la se- 
paracion de proteinas de diferente tamano (Albertsson et al, 1990). 

Carga de la Proteina.- Muclias proteinas y enzimas contienen 
un gran numero de grupos cargados o que pueden cargarse en solucion 
variando el.pH. Estos grupos generalmente tieneii difereiites valores de 
pK. Cuando el pH de la solucion cainbia desde valores acidos a basicos, 
la proteina incrementa su carga negativa. y/o reduce su carga positiva. 
Cuando la proteina esta en su pH isoelectiico, la suma de todas las 
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cargas es cero. En todos los demas pH’s la proteina tiene una carga 
neta. 

Con frecuencia se observa que cuando se agregan sales a un sistema 
đe dos fases en concentraciones entre 100 y 200 mM, se crea una dis- 
tribucion de diferencia de potencial entre las fases. Esta diferencia de 
potencial resulta de las preferencias de los dlferentes iones de la sat por 
las dlferentes fases lo que puede afectar fuertemente la particion de las 
biomoleculas cargadas . 

E1 pH de la Solucion.- Ademas de los efectos de! pH mencionados 
en el parrafo anterior, los cambios en el pH pueden inducir tambien 
cambios conformacionales en la estructura de la proteina que alteran 
su particion. 

Concentracićn de la Proteina,- Si la concentracion de la prote¬ 
ina permanece baja (un orden de magnitud mas baja que la concentra¬ 
cion del polfmero), esta no afecta significativamente al coeficiente de 
particion. Sin embargo, a altas concentraciones de proteina es posible 
que la concentracion afecte el coeficiente de particion ya que pueden 
alterćirse significativamente las propiedades del sistema. Las protemas 
pueden inclusive formar fases separadas si su concentracion es suficien- 
temente alta. 

Modelos para el Coeficiente de Particion en Sistemas de Dos 
Fases 

Existen varios desarrollos para obtener modelos que permitan predecir 
el coeficiente de particion en un sistema dado, de los cuales se presentan 
tres a continuacion. 

Modelo Empirico de Brdnsted.- El primer modelo sobre la par¬ 
ticion de particulas en sistemas de dos fases acuosas fue propuesto por 
Bronsted (Baskir tt o/,1989) , quien desarrollo una relacidn aproximada 
para describir el efecto del tamano de la particula sobre el coeficiente 
đe particion. Esta relacidn es: 


donde; 


A-, = exp 


(6.26) 
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M: Peso molecular de I a parti'cula que se particiona. 

[M/moI]. 

k: Constante de Đoltzmann 

T: Temperatura absoluta. 

A: Constante que expresa tanto las caracteristicas de las fases como 
las de la particula que se particiona. 

La ecuacion (6.26) muestra que tan sensible puede ser el coeficiente 
de particion al tamano de la particula, pero no considera la influencia 
de otros factores sobre el mismo coeficiente. 

Modelos Termodihamicos Generales.- Los modelos termodi- 
namioos para đeterminar el coeficiente de particion toman en consi- 
deracion la influencia de varios factores como la carga, hidrofobicidad 
de la particula y composicion ionica del sistema. El potencial quimico 
se expre 5 a como una funcion de factores relacionados con la particula 
~ tales como: la concentracion, la energia de superficie, el area y la carga. 
Tambien incluye la diferencia de potencial entre las fases. (Baskir 
et al 1989). 


fii = + fiT\nai +A'f + (6.27) 

donde: 

Potencial qu]mico en el estado estandar. 

Oji Actividad. 

A: Area superficlal de la particula. 

7 : Energia superficial de la particula en una fase dada, 

2 ,-: Carga total sobre la particula. 

Constante de Faraday. 

4^: Potencial electrico en la fase. 

No'. Numero de Avogadro. 
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En la ecuacion anterior la actividad se puede expresar como: 


Oi = fiTTli 


donde es el coeBciente de fugacidad para la partjcula y es la 
coocentracion molal de la parti'cula en la fase. 

En el equih'brio los potenciales qu)micos de las fases son iguales y 
la ecuacion (6.27) puede expresarse como: 


—aiTln 


{mi)i 


— A/X( + kTIh 


ij^ 

{fih 


+ >1(A7) + 


N, 


o como: 


- kT In Ki = A^» + kT In + /1(A7) + (6.28) 

donde A/r? es la diferencia de potenciales qui'micos en los estados 
estandar en las dos fases, A 7 es la diferencia en la energia superficial 
de la parti'cula en las dos fases y A^' es la diferencia en la distribucion 
de potencial entre las dos fases. 

En el caso de una solucion infinitamente diluida (cuando no bay 
interacciones particula-parti'cula), la fugacidad se aproxima a la unidad, 
de tal manera que la ecuacion (6.28) puede ser escrita como: 

- KTlnKi = A/z? + A(A 7 ) + (6.29) 

en la ecuacion anterior la diferencia en los potenciales qui'micos del 
estado estandar es una constante, de tal manera que en una serie de 
experientos con una misma parti'cula los cambios en A'; son resultado 
de cambios en la energia superficial de la parti'cula A 7 , la carga de la 
parti'cula Zi y de la diferencia de potencial entre las dos fases A^. 

Modelo de Edmond y Ogston,- Otro modelo que puede ser 
usado para describir el comportamiento de mi sistema de dos fases 
aeuosas, fue propuesto por Edmond y Ogston (Clark, 1989). Este es 
un modelo en el cual los potenciales qui'micos se expresan eii terniinos 
de la molalidad de los componeiites del sistema. En este modelo los 
potenciales qui'micos de los' solutos 2 y 3 {poh'iiieros) se esci’iben como: 
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1^2 ~ 1^2 RT’Clnn^s + ^ 2 , 2^2 "f* ^ 2 , 3 ^ 3 ) (6.30) 

= Ma + R7’(lnm3 + 03,37723 + 03 , 3 ) 1 ^ 2 ) (6,31) 

donde R es la constante de los gases- ideales, mi es la concentracion 
molal de soluto, es el potencial quimico para el componente i en el 
estado estandar, 02 , 2 , 03,3 y 02,3 son los coeficientes que caracterizan la 
interaccion de dos moleculas del polimero 2 , dos moleculas del polimero 
3 y una molecula del polimero 2 con u na molecula del polimero 3, 
respectivamente. Esta interaccion se lleva a cabo en el solvente agua. 
El potencial quimico del agua se obtiene aplicando la ecuacion de Gibbs- 
Duhem, y esta dađo por: 


Mi = Mi - 


RTMi 


1000 ^7712 + 7173 "I" + 02 , 311121173 ^ 


(6.32) 


donde M\ es el peso molecular del solvente (agua). 

Los parametros de interaccion Ojj de este modelo pueden ser deter- 
minados ajustando las ecuaciones a datos experimentales de equilibrio, 
o por mediciones termodinamicas independientes en los sistemas bina* 
rios. Cuando los parametros de interaccion son conocidos las ecuaciones 
de Eđmond y Ogston pueden ser usadas para describir el compor- 
tamiento de las fases. 


6.3 Equipo de Extracci6n 

Existen diferentes tipos de equipos para reaiizar una operacion de ex- 
traccion (Tabla 6.7). De acuerdo a la forma en que estos equipos pueden 
ser operados se dividen en extractores interinitentes y extractores con- 
tinuos. A su vez los equipos de operacion continua pueden ser de con- 
tacto por etapas o de contacto diferencial. Otra caracten'stica de los 
equipos de extracci6n es la forma en que las fases se separan una vez 
realizada la extracci6n, lo cual puede realizarse solo por gravedad o por 
medio de una fuerza centrifuga. 
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Tabla 6.7: Claslficacion y ejemplos de equipos de extracci6n. 


Separ«cidri de 
[as por: 

Tamano 
đ« goia« 

Ek|uipo { 

Intermitente 

Continuo 1 



Etapas multipLe« 

Columnas de 
contacto diferencial 

Gr^vedad 

Agitacidn 

M-$* 



Gr&vedad 

Agi taoidn 


M S 


Gravedad 

Grav«dad 



Aspersor 

Gravodad 

Gravedad 


Platoi perforado^ 


Gravedad 

Agitaeidn 



Lecho empacado 

Gravedad 

Agiiaeidn 



Aspersion tipo 

Rush ton- Olds hue 

Gravedad 

Agitacion 



Discos giratorios 

Gravedad 

Pulsos 



Tipo KajT 
plato« y etnpacada« 

Centrifuga 

Deflectores ' 

Westfalia y 
Hobatd 

PodbieLniak y 

Alfa Lava) 



* M-S M«£c]ador''5eđjfn«ntador 


En los equipos de extracci6n el control del tamano de ias gotas de 
la fase dispersa puede realizarse por medio de agitacion mecanica o por 
pulsaciones* 

En esta seccion se presentan algunos equipos de extracci6n agru- 
pandolos en: 

• Extractores intermitentes 

• Extractores continuos 

6,3.1 Equipo de Extracci6n Intermitente 

En la extracci6n itermitente o de una etapa la solucion que contiene el 
soluto de interes se mezcla con el solvente y posteriormeiite las fases 
se separan* En la Figura 6,6 se muestran algunos de los equipos uti- 
lizados para este tipo de extracci6n, En la Figura 6,6(a) se tnuestra 
un mezclador sedimentador tipico donde el inezclador o agitador esta 
completamente separado del sedimentador, La fase acuosa y la fase 
organica se alimentan al mezclador y Ias fases mezcladas se separan 
en el sedimentador, En la Figura 6,6(b) se muestra una combinacion 
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de mezclador-sedimeiitador. Los mezcladores sedimentadores pueden 
combinarse en serie para extracci6n en etapas multiples o a contraco- 
rriente. 

Para obtener una transferencia de masa eficiente con frecuencia se 
usa un mezciador mecanico que proporciona un contacto intimo entre 
las dos fases I]qnidas. En general una de las fases se dispersa en la otra 
en forma de gotas pequenas y debe existir un tiempo de contacto sufi- 
ciente para que se realice la extraccl6n. Las gotas pequenas producen 
areas interfaciales grandes que provocan una extraccion mas rapida; sin 
embargo, las gotas no deben ser tan pequenas como para que el tiempo 
de sedimentacioii o coalescencia subsecuente resulte demasiado largo. 

6.3.2 Equipo de Extracci6n Continua 

Esencialmente existen dos tipos de equipos para realizar extracciones 
en forma continua: 

- Equipos continuos de etapas miiltiples* 

- Equipos continuos de contacto difereiicial 

Equipo de Extracci6n de Etapas Multiples 

El equipo utilizado en extraccj6n de etapas multiples varia amplia* 
mente, pero todas las modalidades involucraii extracciones intermi- 
tentes repetidas. En la Figura 6*7 se muestra un sistema de este tipo 
donde el flujo de alimentacion y solvente se suininistran a contraco- 
rriente en una serie de mezcladores sedimentadores* 

El tamano del mezciador debe đimensionarse para proporcionar sn- 
ficiente agitacion y tiempo de contacto para lograr el equilibrio entre 
las fases* Este dependera đel flujo a ser procesado y de las propiedades 
ffsicas de ambos h'quidos* Cuando la extracci6n involucra reaccioiies 
qumiicas el tiempo de contacto puede ser muy iniportaiite* 

En el diseno de equipo de etapas multiples liay un compromiso: 
Si los dos liquidos soii inezclados intensamente pueden forinar gotas 
pequenas las cuales permitiraii una extracci6[i rapida pero una sepa- 
racion lenta; si los liquidos soii inezclados iigeraineuLe se formaran gotas 
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^ ■ V* E. . )to 





Figura 6.6: Esquema de equipos utilizados en ia extracci6n intermi- 
tente: a), mezclador sedimentador separado; b). mezclador sediinen- 
tador integrado. 
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Figura 6.7: Mezcladores sedimentadores conectados a contracorriente 
en etapas multiples. 

grandes, habra menos area de contacto, la extracci6n es lenta, pero la 
separacion mas rapida. 

Algunos extractores de etapas multiples como los VVestfalia y los 
Robatel emplean fuerzas centn'fugas para separar las fases durante la 
extraccion. 

Equipo de Extracci6n Diferencial 

Las columnas de extracci6n empacadas y las de aspersion, proporcionan 
contactos diferenciales donde el mezclado y la sedimentacion se suceden 
en forma continua y simuttanea. 

En la Figura 6.8 se puede observar que en una columna de aspersion 
el liquido pesado entra por la parte superior y llena la columna for- 
mando la fase continua y sale por el foiido. El h'quido ligero entra a 
traves de un distribuidor de tov era en el fondo, mismo que lo dispersa 
hacia arriba en forma de gotas muy pequenas. El liquido ligero se co- 
liga o junta en la parte superior y sale. En algunos casos el liquido 
pesado se dispersa hacia abajo sobre la fase ligera continua que se va 
elevando. Tanto el liquido pesado como el liquido ligero se pueden in- 
troducir dentro de la columna como la fase dispersa. Las columnas de 
aspersion presentan por regla general bajas eficienclas debido al poco 
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^l*da del 



Figura 6.8: Columna đe extracci6n por aspersion. 

mezclado y como consecuencia su uso es reducido en la industria. 

£1 contacto entre las fases puede mejorarse proporcionando una su- 
perficie mayor. Esta superficte es proporcionada al rellenar la columna 
con un empaque como los anillos de Rasching o las sillas de Beri. Estos 
empaques promueven la union de las gotas y la redispersion de las mis* 
mas a intervalos frecuentes a lo largo de la columna. Evidentemente en 
este tipo de columnas se pierde capacidad debido al espacio que ocupa 
el empaque, sin embargo esto se ve compensado por la gran mejon'a 
que se tiene en la transferencia de masa. 

Las columnas empacadas tienen una eficlencia mayor que las đe 
aspersion, misma que puede incrementarse aplicando una pulsacion os- 
cilante a los fluidos contenidos en la columna. En la Figura 6.9 se 
presentan esquemas de tres diferentes tipos de columnas de extracci6n. 

La columna de platos perforados {Figura 6.10) proporciona un me¬ 
todo seguro y eficiente en los procesos de extracci6ii li'quido-ii'quido. El 
esquema de la Figura 6.10 muestra una torre de extraccidn de platos 
perforados donde se dispersaii ta.s gotas del h'qiiido ligero que tienden a 
elevarse. Las gotas dispersadas se juntaii debajo de cada plato y vuelven 
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Figura 6,9: Columnas đe extracci6n: a) Ledio empacado b) Aspersion 
tipo Rushtoii'Olđshue c) Discos giratorios. 
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_Coa|«s«ncw 
đ«l diHfvvAl* 


Figura 6.10: Seccion de una col umna đe extracci6n de platos perforados, 

a formarse por encima de este al pasar a traves de las perforaciones, E1 
lfquido pesado fluye hacia abajo de los platos donde se pone en contacto 
con las gotas y despues pasa hacia el plato inferior. 

Al igual que en las columnas empacadas, la eficiencia de separacion 
en las columnas con platos perforados puede incrementar međiante pul- 
saciones que promueven la coalision y dispersion de la fase dispersa. 

Algunos equipos de extracci6n diferencial utilizan la fuerza centri¬ 
fuga para el manejo de las fases como el extractor Podbielniak y el 
extractor Alfa Laval. 


6.4 Diseno de Equipo de Extracci6n 

Esta seccion se centra en los aspectos relevantes del diseno de de tres 
sistemas de interes en bioseparaciones: 

• Extracci6n intermitente. 

• Extraccidn continua 

• Extrarci6ii fraccionaria 
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Figura 6.11: Esquema de un procese đe extracci6n en una sola etapa. 

6.4.1 Extraccioii Intermitente 

La extraccioD intermitente, tambien Ilamada extracci6n de una sola 
etapa, consiste en poner en contacto intimo la solucion a tratar con el 
solvente de extraccion y formar dos fases. Despues de este contacto y 
una vez que se ha alcanzado el equilibrio, las fases deben separarse. En 
este proceso es conveniente que el contacto se realice con un alto građo 
de turbulencia para obtener altas velocidades de transferencia de masa. 

El proceso de extracci6n en una sola etapa se presenta en la Figu¬ 
ra 6.11. Elseparadorestainciuidoen laetapadebidoaque]aextracci6n 
del soluto persite en tanto las dos fases se encuentren en contacto y 
hasta que se alcance el equilibrio. 

Existen dos metodos para el calculo de extractores intermitentes 
que dependen de la inforinacion disponible y de la complejidad de esta. 

- Metodos Analiticos 


- Metodos Graficos 
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Metodo Anali'tico; Extractores Intermitentes 

E1 rendimietito alcanzado en una operacion de extraccion es un factoi 
de diseno importante y puede ser obteiiido mediante el calculo de la 
concentracion final del soluto de interes en las fases. Como general- 
mente la extracci6n se realiza de tal manera que las fases interaetiiar 
hasta alcanzar el equil{bTio, la concentracion final del soluto puede sei 
obtenida en algunos casos en forma analitica mediante el empleo de doi 
ecuaciones. La primera de ellas es una relacion de equilibrio para la: 
soluciones que intervienen en el proceso y la segunda es un balance d< 
masa para el soluto, 

Cuando la relacion de equilibrio es lineal se tiene: 

X = Ky (6.33 

donde x es la concentracion del soluto en la fase ligera £; y es 1 
concentracion del soluto en la fase pesada iž, y K es la constante d 
equilibrio. La ecuacion (6.33) es la ecuacion de una recta que pasa po 
el origen. 

La segunda relacićn es un balance de masa que indica que en t 
proceso de extraccion: 

el soluto inicial = al soluto final. 

El balance de masa para el soluto, referido a ta Figura 6.12 es; 

Roi/A + ^ 0^0 = Ry + Ex (6.3^ 

donde yA es la concentracion de soluto en la alimentacion o fai 
pesada, y es la concentracion de soluto en el refinado, esto es, la coi 
centracion del soluto que permanece en la alimentacion despues de 
extracci6n, Xo es la concentracion inicial de soluto en el solvente ( 
extraccion y generalmente es igual cero, x es la concentracion de solu 
en el extracto al final de la extracci6n . En esta ecuacion se supone qi 
E y R son constantes. 

Para encontrar una expresion para calcular ta concentracion al fin 
de la extracci6n o de equil]brio, se sustituye el valor de x dado por 
ecuacion (6.33) en la ecuacion (6.34). El valor para y se obtlene 
manera similar. Esta coinbinacion de ecuaciones conduce a: 
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Figura 6.12: Esquema para el balance de masa del soluto en extracci6n 
intermitente. 


X = -- 

1 AF 


(6.35) 


y = (6.36) 

donde F es el factor de extracci6n y esta dado por: 


F = 


KE 

R 


(6.37) 


El factor de extracci6ii reune dos factores de điseno importantes, la 
constante de equilfbrio y la reiacion de las fases. 

Es posible desarrollar uiia expresion para calcular el rendimiento de 
la operacion o la fracion extraida p, definida por: 


P- 


Bx 

Rva 


(6.38) 


misma que puede ser escrita en terminos del factor de extracci6n 
para dar: 


P = 


F 

I +F 


(6.39) 
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Consecuentemente la fraccioti de producto iio recuperađo es igual a 
tino menos la fraccion extraida. 

Las expresiones desarroiladas son diferentes en el caso que la ex- 
traccion se realice de la fase pesada a la ligera. 

Ejemplo 6.3.- Calculo de la fraccion extraida de un pro¬ 
ducto proveniente de un caldo de fermentacion. 

En la recuperacion de productos de fermentacion cou frecuencia 
se emplean extractores agitados. En este caso se ponen en contacto 
10 iitros de un caldo de fermentacion acuoso que contiene 10 g/l del 
producto que quiere extraerse con 1 litro de un solveiite organico. Si 
el coeficiente de distribucion es 20 y se establece el equilibrio en el 
extractor, calcule la fraccion extraida de producto. 

Solucion: 

El esquema que representa el sistema de extracci6n es similar al de 
la Figura 6.12. El balance de masa para el soluto en este sistema es; 

RoVa + = Ry 4- Ex 

como inicialmente en el solvente de extracci6n la concentracion del 
producto es cero, el balance de masa del soluto queda como: 

RoVa = Ry a- Ex (a) 

combinanđo la ecuacion anterior con la ecuacion de equilibrio x — 
Ky y suponiendo R^ = /?, se obtiene la concentracion del soluto en el 
solvente de extracci6n en el equilibrio. Esta concentracićn esta dada 
por; 


X 


Kva 
1 + F 


con 




KE 

R 


sustituyendo los datos del problema se tiene: 


R 10 / 


ia concentracion .x es: 
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Kva 

"" 1 + F 


20(10 g/l) 

1 + 2 


= 66.6 g/l 


y la fraccion extraida p es: 


Ex _ F 
RyA 1 + F 


2 

1 + 2 


0.666 


despues de la extracci6n el porcentaje del producto en el extracto 
es đe 66.6% y en el refinado es de 33.3%. Si se desea extraer casi todo 
el producto se deberan realizar mas etapas de contacto entre las fases 
o aumentar el volumen del solvente de extracci6n. 


Ejemplo 6.4.- Sistema de dos fases acuosas para separar 
virus. 


Se emplea un sistema de extracci6n de dos fases acuosas para separar 
y concentrar virus de un caldo biologico. 

El volumen inicial de la solucion que contiene los virus es de 
3 X 10“^ y el volumen inicial V de la solucion de polimeros es de 
1 X 10““* m^. El coeficiente de particion Kp es de 4 x 10“'*, Una vez que 
se mezclan ambeis soluciones el volumen R de la fase pesada formada 
es de 5 X 10”® m^. 

a) .- Estimar las veces que se concentro la solucion o građo de con- 
centracion obtenido. 

b) .- El renđimiento de la operacidn. 

Solucion: 


a).- El građo de concentracion GC puede ser expresado como: 




donde Co cs la concentracion de particulas en la solucion original. 
Mediant.e un balance de virus se puede obteuer la siguiente ex- 
presion: 


V,C,^xE + yR 
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donde: 


GC 

GC 


VoV 

xE + yR 
Vo 


Ril + f) 


F = 


KpE 

R 


Para utilizar la ecuacion anterior es necesario calcular primero el 
valor de E mediante un balance, 


V^ + V = E + R 


entonces, 


E = Vo + V-R 

E = (3 X 10"^ + 1 X IO""*-5 X 10"®) 
E = 3.05 X 10-^ 

y el građo de concentracion esta dado por: 


GC 

GC 


3 X 10"^ 

(5 X io-» m?) (i + 

58.57 


b).- El rendimiento de la operacion puede expresarse como: 


P = 


y R 

C.K 


combinando la expresi6n anterior con la de! balance de virus se 
obtiene: 
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- 

^ xE + yR 

y en terminos del građo de concentracion: 

sustituyendo valores, 


P 

P 
P 

Metodo Grafico: E 

En la soiucion de problemas de extracci6n intermitente se emplean con 
mucha frecuencia metodos graficos. Estos metodos son utiles en situa- 
ciones en ]as que el equilibrio es complejo y no se ajusta a una relacićn 
lineal como U ecuacion (6.33). 

A1 igual que el metodo analitico el metodo grafico tambien depende 
de dos ecuaciones basicas: una relativa al equilibrio y otra al balance 
de masa del soluto. 

La relacion de equilibrio establece que la concentraeidn x del soluto 
en el solvente de extraccion despues de que las fases se ponen en con- 
tacto, es una funcion que depende de la concentracion y del soluto en 
el refinado, 


^ ^ 1,3 X 10-3 m^j 


= 0.976 
= 97.6% 


!)xtractores Intermitentes 


X - f{y) 


(6.40) 


Atendiendo al esquema de la Figura 6.12 la ecuacion para el balance 
de masa del soluto es: 


RoVa = Ry Ex 


consecuentemente: 
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Figura 6.13: Extracci6n intermitente; En la interseccion de la Imea de 
operacion con la de equilibrio se obtienen las concentraciones que se 
alcanzan al fina! de la operacion. 


^ = (f) 

La ecuacion anterior es la de una recta llamada Imea de operacion 
cuya pendiente es m — —-R/ E y cuya ordenada al origen es 6 = Ryj\/E 

Si se grafican los datos de equilibrio {ya sea en forma de una ecuacion 
o de datos tabulados) y la Imea de operacion como se muestra en la 
Figura 6.13, en la interseccion de las curvas se obtienen los valores de 
equilibrio y y x. 

Ejemplo 6,5.- Extraccion de un aminoacido. 

La relacion de eqiiilibrio entre el toiueno y el agua pura en la ex- 
traccion de un aminoacido no esencial esta dada por: 
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Figura 6-14: Esquema de la extracci6n de un aminoax:ido en un sistema 
intermitente tolueno- agua. Ejemplo 6.5. 


2 mol. 

- (0.001 —j-)y 


Estimar la fraccion de aminoacido extraida al poner en contacto 
4.7 titros de solucion de tolueno, con una concentracion 0.006 M del 
amino^ido, con un litro de agua. 

Solucion: 


E1 esquema del proceso se presenta en la Figura 6.14: 
EI balance de masa para el aminoacido es: 


RoVa + Ro^o - Ry + Ex (a) 
de tal manera que la expresi6n de liiiea de operacion esta dada por: 

y = - X) 


sustituyenđo valores se obtiene: 
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Figura 6.15: Curva de equilibrio y Imea de operacion para el sistema 
tolueuo-agua. Ejemplo 6.5. 


En la Figura 6.15 se muestra la curva de equilibrio y la linea de 
operacion para este sistema. En la interseccion de estas dos lineas se 
puede encontrar la concentracion y de soluto al fina! de la extracci6n. 
Esta concentracion en el equiIibrio es: 


y 


0.012 


mol 

~ 


la fraccion extrai'da p es: 


Ry 

^ ~ Ez, 

_ ( 1.0 1 ) ( 0.012 
^ ~ ~ (4.7 0 (0.006 
p = 0.43 


6.4.2 Extracci6n Continua 

El tratamiento del diseno de extractores coiitiiiuos puede dividirse eii ; 

- Extracci6n en etapas multiples 

- Extracci6n diferencia! 
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Figura 6.16: Esquema de un proceso de extracci6n a contracorriente en 
etapas multiples. 

Extracci6n en Etapas Multiples 

En la extracci6n intermitente se usa una sola etapa para transferir el 
soluto de la fase acuosa a la fase ligera. Para transferir mas sol uto 
puede repetirse el contacto mezclando la corriente de salida de refinado 
con disolvente nuevo. De esta manera se logra un mayor porcentaje 
de extracci6n del soluto, sin embargo este procedimiento emplea una 
mayor cantidad de solvente y da lugar a la formacion de corrientes 
muy diluidas. Para emplear menos solvente y obtener una corriente de 
extrax:to de salida maa concentrađa, generalmente se usa un contacto 
a contracorriente en etapas multiples como el que se muestra en la 
Figura 6.16. 

En este esquema cada etapa esta identificada por un numero, ini- 
ciando con el numero 1 a la derecha, La solucion pesada (ali- 
mentacion) entra a la cascada por el lađo izquierdo y el solvente puro 
o fase ligera entra por la derecha. 

Las concentraciones con las que sale cada uiio de los h'quidos de cada 
etapa son las correspondientes al equilibrio. Por ejemplo, el h'quiđo 
ligero que deja la primera etapa tiene una concentracioii de equiHbrio 
Xi. El liquido pesado que deja la segunda etapa tiene una concentracion 
de equilibrio y 2 . 

Dos mefodos son comunmente utilizados para anal i zar este ti po de 
operaciones: 

- El metodo Analitico 
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- E1 metodo Grafico 

Metodo Analitico: Extractores Continuos Multietapas.- 

E1 rendimiento alcanzađo en una operacidn de extraccion es un fac* 
tor de diseno importante y puede ser obtenido mediante el ca!culo de 
ta concentracion final del soluto de interes en las fases. Debido a que 
generalmente la extracci6n se realiza de taJ manera que las fases in- 
teraetuan hasta alcanzar el equih'bno, la concentracion final del soluto 
puede ser obtenida en algunos casos en forma analitica, mediante el 
empleo de dos ecuaciones: una relacion de equilibrio y un balance de 
masa. 

Cuando el equilibrio puede ser expresado por una relacion lineal 
para la etapa n se tiene: 


x„ = Kyn 


(6.42) 


El balance de masa para el soluto debe realizarse en cada etapa. De 
acuerdo a la Figura 6.16 dicho balance para la primera etapa es: 


Ry2 + EoXo = Ryi + Exi (6.43) 

Cuando las concentraciones de las corrientes de salida de cada etapa 
son las de equih'brio y el solvente esta libre de soluto = 0, las ecua¬ 
ciones (6.42) y (6.43) se combinan para obtener: 

1/2 = {F -I- l)yi (6.44) 

como se menciono anteriormente F = EKfR es el factor de ex- 
traccion. 

Para la segunda etapa el balance de masa es; 

Ryz "I" Ex\ = Ry 2 + Ez^ (6.45) 

y de acuerdo a la relacion de equili'brio, Xi = Ky\ y X 2 = Ky 2 de 
tal manera que: 


^3 = (F -I- l)y2 - Fyx 

combinando la ecuacidn anterior con la ecuacion (6.44) se obtiene: 
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y3 = {\ + F + (6.46) 

mediante este procedimiento se pueđe obtener una expresi6n para 
el calculo de la concentracion de soluto en la fase pesada a la salida en 
funcion de la concentracion a la entrada, el factor de extracci6n y el 
numero de etapas, de la forma; 


= (1 + F + + ... + F-)y, 


que tambien puede escribirse como; 


(6.47) 


Sn+l = 


(^) 


yi 


(6.48) 


La ecuacion (6.48) pueđe ser utilizada de varias formas: 

- Si se conoce la concentreicion de la alimentacion yn+i, el factor 
de extracci6n F y el numero de etapas n, entonces se puede calcular 
la concentracion del soluto a la salida j/i, y por lo tanto la fraccion 
extraida. 

- Si se conoce la concentracion de soluto a la entrada en la corriente 
de alimentacion y la concentracion deseada a la salida y el factor de 
extracci6n F, entonces se puede calcular el numero de etapas necesarias 
para el proceso de extracci6n. 

- Si se conoce la fraccion que no es extraida yi/y„+i y el numero 
de etapas, se puede conocer el factor de extracci6n F; esto permite 
seleccionar flujos adecuados para E y R. 

El calculo de las concentraciones de salida permite estimar el ren- 
dimiento o la fraccion extraida p, que en este caso esta dado por : 


BXn 

Fy„+i 


combinando la ecuacion anterior con las ecuaciones (6.42) y (6.48), 

, - 1) 

De la ecuacion (6,49) se despreude C[ue cuaiido F es i'nuy grande^ 
p se aproxima a L Por otro lado^ cuando F liende a cero tambien p 
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tiende a cero. En el caso particular cuando F es igual a la unidad, se 
cumple que p = n({n + 1). 

Ejemplo 6.6.- Calculo de la fraccion extraida de un pro- 
ducto proveniente de un caldb de fermentacion en una ex- 
traccion por etapas. 

En una operacion de extracci6n se ponen en contacto 10 Ijmin de 
un caldo de fermentacion acuoso que contiene 10 gjl del producto que 
se desea extraer, con un flujo de 1 i/min de un solveiite organico. Si 
la constante de equilibrio es de 20 y se establece el equilibrio en ei 
extractor, calcular la fraccion extraida de producto en un sistema de 
extracci6n de tres etapas. 


Solucion: 

De acuerdo a los datos 

= 10 <///; K = 20; = 10 Ijmin', E — 1 Ijmin y n = 3. 

La fraccion extraida puede ser obtenida mediante la ecuacion (6.49) 
y es necesario calcular primero el factor de extracci6n, entonces: 

F 

F 
F 

la fraccion extraida o recuperada en el solvente de extracci6n es; 

- 1 ) 

^ ~ pn^\ _ 

_ 2(2^ - 1) 

^ 2^-1 
p = 0.93 

Otro camino para resolver el problema no tan directamente, consist 
en utilizar la ecuacion (6.48) para calcular la concentracion de soluto 


EK 

R 

^ (1 dr) (20) 
= 2 
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la salida en el refinado t/i. Conociendo este valor se puede encontrar la 
fraccion no extraida y la fraccion extraida. Se tiene entonces; 


//Pn+l ^ IN 

= 1, F -1 ; 

»! - {^) 


yi 

y\ 


= 15yi 

la concentracion de salida de soluto en el refinado es: 

lOgfl 


yi = 


15 


= 0.66 g/l 


la fraccion no extraida es igual a la concentracon yi dividida entre 
concentracion de soluto en la alimentacion, de tal manera que: 


0.66 g/l 


= 0.066 fraccion no extraida 


10 gjl 

y la fraccićn extraida p es: 

p = 1 - 0.066 = 0.93 


Ejemplo 6.7,- Extraccidn continua de penicilina.- 

Se extrae penicilina de un calđo de fermentacion utilizando isoami- 
lacetato como solvente organico en un arreglo tipo cascada a contraco- 
rriente. 

Los flujos de la faae organica y de la fase acuosa son E — 10 I/min 
y R — 100 //mm, respectivamente. El coeficiente de particion de la 
penicilina a pH=3 es K = 50. 

Si la concentracion de penicilina en la alimentacion es de 20 y//, 
calcular el numero de etapas necesarias para obtener una concentracion 
de 0.1 g/l de penicilina en la corriente de salida. 

Solucioh: 

El numero de etapas puede ser calculado mediante la ecuacion {6,48) 
y para lo cuai primero es iiecesario calcular el factor de extracci6n, 
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KE 
R 

(50)(10 l/m) 

100 l/min 
5 

el numero de etapas puede obtenerse mediante la expresi6ii: 

Vi { F~\ J 

20 f _ 5"+* - 1 

0.1 f ” 5-i 

n = 3.15 

n = 4 


F = 

F = 
F = 


Metodo Grafico: Extracci6n continua de Etapas Multiples.* 
A1 igual que en la extracci6n intermitente, los metodos graficos son 
muy usados en ingenien'a en la solucion de problemas de extracci6n poi 
etapas. Se requieren dos tipos basicos de relaciones: una relacion d« 
equilibrio y un balance de masa. 

La relacion de equilibrio se expresa como: 

= flvn) (6.50: 

El balance de masa global para el soluto, es decir en todo el equipo 
es de la forma: 


- Vi) (6.51 

las ecuaciones (6.50) y (6.51) pueden graficarse sobre el mismo plam 
coordenado para obtener las It'neas de equilibrio y operacion, respecti 
vamente. En la Figura 6.17 se muestra una grafica de este tipo. 

Cuando interesa calcular del numero de etapas n requeridas en un 
operacion de extraccion, el procedimieiito es el siguiente (Figura 6.17' 
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Conoenkadoa de sokito en et 
refirtado (y) 

Figura 6.17: Analisis grafico de una extracci6n a contracorriente en 
etapas multiples. 
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' Se calcula la concentracion de sol uto en I a corrieiite de la alimentacion 
en la parte final de la cascada yi, mediante la ecuacion (6.51). 

- Se localiza sobre la grafica el punto (j/j, a: = 0). Este punto representa 

la interseccion de la h'nea de operacion con el eje de las abscisas. 

- Una vez localizado el punto (j/i, x ~ 0), se traza una Imea vertical 

en yi. 


- En la interseccion de la linea vertical con la curva de equilibrio s« 

localiza el punto (yi, ari) de la Imea de equilibrio. 

- En Xi se traza una linea horizontal. 

- En la interseccion de la linea horizontal con la linea de operacion s 

localiza el punto (y 2 , xi). 

- Se repite el procedimiento anterior hasta alcanzar el punto 

En este punto la concentracion dei soluto en el refinado iguala 
excede la concentracion en la alimentacion. 

El numero de etapas se determina contando el numero de escaIon< 
trazados. 


Ejemplo 6.8.- Extraccidn por etapas de Actinomicina D. 

Se desea extraer Actinomicina D de un caldo de fermentacion q 
contiene 260 mg/l de este antibiotico, utilizando butil-acetato cor 
solvente. La constante de equilibrio K de este sistema tiene un val 
de 57 al pH 3.5 al que se realiza la extracci6n. El flujo de la fase acuc 
R es de 450 Ifh y e\ de la fase organica B es de 37 Ijh. 

Calcular el numero de etapas necesarias para lograr el 99% de 
cuperacion del antibiotico. 

Solucidn: 

Solucion grafica.- Para calcular graficamente el tuiniero de eta 
es necesario obtener uiia ex])resi6ii para la curva de operacion media 


282 


CAPiTULOe. EXTRACCIĆN 


la ecuacion {6.51), para lo cual es necesario calcular primero la concen- 
tracion de soluto a la salida en el refinado. Dado que se desea recuperar 
el 99% del soluto esta concentracion es: 

jfi = 0.01 X (260 mg/l) = 2.6 mg/l 

la expresio]i para la curva de operacion es: 

450 

Xn = - yi) = 12.2 yn+i - 31.62 \mg/l] 

la relacion de equilibrio para este caso esta dada por; 


Xn = 57j/„ 


Para realizar el calculo grafico se traza la curva de equilibrio uti- 
lizeinđo el punto (0, 0) y la pendiente de 57. Se traza la h'nea de 
operacion a partir del punto (2.6, 0) y la pendiente 12.2. Una vez 
obtenidas las curvas se puede estimar el numero de etapas mediante el 
proceso de trazado de escalones sobre la curva. En este caso es necesario 
utilizar dos escalas debido al rango tan amplio de variacion de las con- 
centraciones. Las curvas resultantes se muestran en la Figura 6.18. Se 
puede estimar que el proceso de extracci6n se completa en tres etapas. 

Solucion analitica.- Dado que la relacion de equil]brio es lineal, 
el calculo tambien puede realizarse mediante el metodo analitico por 
medio de la ecuacion (6.48), de tal manera que: 

/F”+* - 1\ ^ 

y«+i - (j- ■ J 0.01 y„+i 

y en este caso el factor de extracci6n es: 


(57){37 i/h) 
450 i/h 


de tal manera que: 

yn+i ^ ^ (4.69)»+‘ - 1 

0.01 


4.69 - 1 
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GoftCMtneiAM d* utiito *ii ■! nriiAada 


Figura 6.18: Etap<is requeridas en la extracci6n de actiiiomicina de 
Ejemplo 6,8. 
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rearreglando y tomando logaritmos se tiene; 

In 370 = (n+l)ln 4.69 


por io tanto 


n = 2.8 

se requieren tres etapas para esta extraccion lo que coinciđe con el 
resultado obtenido por el metodo grafico. 

Extraccion Dlferencial 

Cuando el contacto de la fase pesada y la fase ligera se efectua en forma 
continua, se diče que la extracci6n se realiza en forma diferencial. El so- 
luto se transfiere de una fase a otra a traves de un contacto intimo entre 
estas, pero no se llega a alcanzar el equilibrio. Sin embargo, el resul¬ 
tado de este proceso es una extraccion significativa del soluto deseado. 
Este tipo de extraccidn no es usado comunmente para el asilamiento 
de moleculas biologicas importantes, sin embargo se considera que en 
el futuro jugara un papel importante en bioseparaciones. 

El analisis de la extracci6n diferencial depende de tres relaciones 
basicas. La primera de ellas es una relacion de equilibrio similar a las 
utilizadas en extracci6n por etapas y esta dada por: 

X = I<y* (6.52) 

donde y* es la concentracion hipotetica de soluto en la fase pesada 
en equilibrio con la concentracićn de soluto x en la fase ligera, en una 
altura dada de la cotumna. 

La segunda relacion es un balaiice de masa tornado en la base de la 
columna como se muestra en la Figura 6.19. En esta figura se puede 
observar que la concentracion de soluto a la entrada en la fase pesada 
R t/i, y a la salida es j/o. La concentracion de soluto a la entrada en 
la fase ligera £ es a.’,, = 0 y a la salida es xl. 

El balance de masa que resuita para este proceso a cualquier altura 
de la columna es: 


Ry + Eixc) = /ij/o + Ex 


(6.53) 
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«n el volumen Aaz 


Figura 6.19: Esquema idealizado de uiia coiumna de extracci6n dife- 
rencial. 
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que tambien puede ser escrito como: 

^ = ^{y ~ Vo) (6.54) 

donde x y y son las concentraciones de soluto en la posicion las 
cuales no estan en equiIibrio. La linea de operacion del proceso esta 
dada por la expresi6n { 6*54 )* 

La tercera relacion es un balaiice de masa del soluto que expresa la 
velocidad con que este se transfiere de la fase pesada a la fase ligera. 
Este balance se realiza en un diferencial de volumen AV = AAz. En 
la Figura 6*19 se muestra el esquema para el balance de masa en este 
diferencial de volumen y que se expresa en palabras como: 

Acumulacičn de soluto en fase R — Entrada de soluto 

—Salida de soluto 
APT^oduccion — T ransferencia 

Este balance puede ser simplificado considerando que la acumu- 
lacion es nula- Debido a que no hay produccion de soluto el termino 
correspondiente tambien es nulo* La velocidad de transferencia de so¬ 
luto de la fase A a la fase E esta dada por rj4 donde r es la velocidad 
de transferencia volumetrica* 

El balance de masa en el diferencial de volumen se puede escribir 
entonces como: 


0 R{yz+At - yz) ~ r/lAz (6.55) 


si se divide la ecuacion anterior entre AAz y se toma el limite cuando 
Az —^ Oj la ecuacion (6,55) se puede escribir como: 


0 = 



r 


(6,56) 


En laextraccidn diferencial una fase se dispersa eu la otra en forma 
de gotas pequenas, y el area de coiitacto es un factor inuy importante 
para lograr una extracci6n rapida y eficiente* La velocidad de trans¬ 
ferencia r es proporcional al area superficial de las gotas por unidad 
de volumen. La velocidad de transferencia t' tambien es proporcional 
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a qtie tan lejos esta la concentracion y del equilibrio. De acuerdo a lo 
anterior r se puede escribir como: 


r = ka{y - ;/+) (6.57) 

donde a es el area superfidal de contacto por unidad de volumen, 
es la concentracion hipotetica de soluto en la fase pesađa en equi- 
librio con la concentracion de soluto en la fase ligera x, y k es una 
constante de velocidad Ilamada coeficiente de transferencia de masa. 
Esta depende de las propiedades fisicas de los fluidos en contacto tales 
como viscosidad, densidad y flujo. La constante k tiene dimeiisiones de 
velocidad. 

La tercera relacion requerida para el analisis de la extracci6n difer- 
encial se obtiene combinando Icis ecuaciones (6.56) y (6.57), 


(.«) 

Una vez obtenidas estas tres relaciones se puede describir como se 
relacionan entre si para obtener una ecuadon de diseno. 

La ecuacion (6.58) esta en funcion del diferencial đz. Esto permitt 
calcular ta longitud del extractor diferencial utilizanđo para ello la; 
ecuaciones (6,52) y (6,54). La longitud del extractor esta dada por: 





dz 


y de acuerdo a la ecuacion (6.58) ; 



mediante la ecuacion (6.52) se obtiene la expresi6n, 

X 



R dy 

{y - f) 


por lo tanto; 
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de la ecuacion (6.54) se obtiene, 

- Vo) 

entonces: 

L=j-r 

kaA jy^ y — — yo) 

dado que F — EKjR^ la ecuacion anterior se puede escribir como; 
R F dy 

kaA{F-\)]y^ y 
finalmente integrando se obtiene: 


L = 


' R ' 

kaA 




(6.59) 


A1 termino de la ecuacion (6.59) que aparece dentro de los parentesis 
cuadrados se le Hama en ingeniena “altura de una unidad de transferen- 
cia” HTU (de sus siglas en ingles), tiene unidades de longitud y es una 
medida de la eficiencia del equipo. £1 termino que aparece entre Ilaves 
es una cantidad adimensional Ilamado “numero de unidades de trans- 
ferencia” NTU ( de sus siglas en ingles) que permite medir el građo de 
dificultad de la extracci6n. Valores grandes de NTU significan mayor 
dificultad en la extracci6n que valores pequenos. 

La expresion (6.59) se puede escribir como: 


L = [HTU]{NTU} (6.60) 

La ecuacion (6.60) es la base para el diseno de un proceso de ex- 
traccion diferencial liquido-lfc|uido. 

Ejemplo 6.9.- Separacioii de una mezcla racemica de leuci- 
na. 


Los modulos de fibras hueca.s coustituyeii una alternativa atractiva 
respecto aj uso de equipos de extraccioi] coiiveiiclonal debido su alta 
relacion area/volumen (Ding ti a/, 1992). 

Se utiliza una unidad de fibras huecas operaiido a contracorriente 
para separar I-leucina de d-ieucina bajo las siguientes condiciones: 
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Fase extractora ligera 
Fase acuosa 

Longituđ đe la unidad 
Diametro de las fibras 
Numero de fibras 
Flujo đe la fase acuosa R 
Flujo de la fase organica E 
Coeficiente de particion K 


N-n-dodecil*I-hidroxiprolina en octaiiol 
Agua (conteniendo Meucina y 
d-leucina) 

64 cm 
240 fim 
96 

19.2 cvnAIh 
76.8 crnjih 
0.331 d-leucina 


Los microporos de las fibrćis se rellenaron con gel de polivinil-alcoho 
de tal manera que los solutos difunden a traves đe los poros sin que lai 
fases se mezclen. 

Estimar el coeficiente de transferencia de masa volumetrico de 
sistema, si bajo las conđiciones enunciadas la recuperacion de d-leucin; 
en la fase ligera fue del 99,97 %. 

Solucidn: 

Se requiere utilizar la ecuacion (6.59) para estimar el parametre k 
y expresarla en terminos de la recuperacion p que en este caso esta dad. 
por la expresi6n; 


Exi 

^ Rvl 

otra expresi6n necesaria es la del balance global del soluto que es: 

Exi = R{yL - y^) 

combinando las dos ecuaciones anteriores, 


Exl 

Rvl 

P 


Vo 



1 - 


VL 

Vo 


VL 

VLil -P) 
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en base a lo anterior la ecuacion (6.59) puede expresarse como; 


L = 


• R • 
kaA 



y, _ P^VL. 

KB 

^£.{1 -p) 



o bien como: 


L = 


R 

kaA 




La expresi6n anterior permite calcular para lo cuai es necesario 
obtener primero el area de flujo A, que es la suma đel area transversal 
de las 96 fibras. 


A 

A 


(96) [jT X (240 X 10“® mf 
4 

4.34 X 10““ cm“ 


tambien es necesario calcular el factor de extracci6n F, 


F 

F 

F 


KE 

R 

0.331 X 76.8 
19.2 ^ 
1.324 


el coeficiente de traiisfereiicia de masa esta dado por: 


K 


19.2 “ 


3600 s 


1.324 


[64 C7n)(4.43 x lO"'^ cni^) 1.324 - 1 
)26 X I0“" s"' 



Uii metodo simplificado para el cliseno de columnas considera a la 
col umna formada por uii conjiiiito ile plat,().s leorlcos o etapas ideaies. 



gj. DISENO DE EQUIPO DE EKTRACCION 


291 


BI numero de platos teoricos N de una columna de contacto diferencial 
se calcula međiante los metodos empleados para la extracci6n continua 
de etapas miiltiples. Este tratamiento da origen al concepto de altura 
equivalente a un plato teorico HETP (de sus siglas en ingles), de tal 
manera que: 


L = {HETP){N) (6.61) 


Ejemplo 6.10.- Extraccl6n diferencial de penicilina. 

La extracci6n de penicilina a partir de una fase acuosa međiante 
una fase organica debe realizarse a pH acido, Es recomendable que 
esta extracci6n se realice en un tiempo corto debido a que la penicilina 
es inestable a pH acido. Esto puede lograrse en un extractor diferencial 
centrifugo tipo Podbielniak, Este extractor funciona como una columna 
de platos perforados enrollada sobre un eje giratorio que favorece el flujo 
a contracorriente de las fases. 

Se cuenta con los siguientes datos de operacion de un extractor tipo 
Podbielniak: 


Coeficiente de particion 
Conc. de penicilina a la entrada 
Conc. penicilina en el solvente 
Flujo de alimentacion 
Flujo de extracto 
Ferdidas de penicilina 


25 (fraccion libre soluto). 
3.3 
0 


X 10”^ TTigjgg de 

moics de 


70 moles de agua/min 
3.5 moles de solvente/min 
10 % 


Calcular; 

a) .- La fraccion mol de penicilina en el extracto de salida. 

b) .- El numero de etapas teoricas de la operacion. 

Solucion: 

a).' La fraccion de soluto en el extracto de salida puede ser obtenida 
međiante la ecuacion (6,54), 
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70^[3.3xl0-‘-(Q.l)(3.3xlQ-«)] ^ 


XL = 


xl = 5.94 X 10 


3*5 ^ 

_3 moles de penicilina 
moles de solvente 


b).- E1 numero de etapas teoricas puede ser calculado mediante la 
ecuacion (6.48) que en este caso se puede escribir como: 


yo ^ F-I 

yL - 1 

se requiere calcular el factor de extracci6n, 


F 

F 

F 


KE 

R 


(25)(3.5 

7fl 

min 

1.25 


entonces el calculo del numero de etapas mediante la ecuacion (6.48) 
modificada es; 

1.25-1 
(1.25)”'^*-1 
= 4.6 

6.4.3 Extracci6n Fracciond;rla 

La extracci6n fraccionaria es uiia tecnica de separacion en la cual una 
fase ligera E que contiene varios solutos, se pone en contacto con una 
serie de tubos que contienen originaimente, fase pesađa R pura. El 
resultado de este proceso es la separacion de los distintos solutos con- 
tenidos en el solvente E. 

Este proceso de extracci6n tambien es conocido como extracci6n 
Craig (đebido a que fue desarrollado inicialineiite por L.C. Craig como 


0.1 

n 
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extracci6n a contracorriente) o como extraccion fraccionaria con una 
fase estacionaria. 

La extracci6n fraccionaria se fundamenta en la diferencia del coe- 
ficiente de particion de los solutos. Cuando se tiene un solvente con- 
teniendo varios solutos que poseen diferentes coeficientes de particion, 
estos pueden separarse entre si por medio de la extracci6n fraccionaria. 

La extracci6n fraccionaria consiste de repartos repetidos de una 
mezcla de solutos entre dos disolventes inmiscibles. EI fundamente 
se muestra en la Figura 6.20 (a), donde un soluto A que posee un 
coeficiente de particion entre los disolventes E y R dado por: 

KM) = — = 1 

Va 

es extrafdo por este proceso de la siguiente forma: 

- Inicialmente el soluto A (64 unidađes) se encuentra disuelto en un 

volumen de fase ligera E y se localiza en el tubo 1 junto con un 
volumen de fase pesada R. 

- Inicialmente los tubos del 2 al 7 contienen voliimenes iguales de 

disolvente puro R. 

' El tubo 1 se agita hasta alcanzar el equilibrio; el resultado es una 
distribucion del soluto A entre las fases E y R en cantidades 
iguales, es decir 32 unidades en cada una. 

- El solvente E de la capa superior del tubo 1, se transfiere al tubo 2. 

* Se anade al tubo 1 un volumen de solvente freseo E, 

- Se agitan los tubos 1 y 2 h<ista alcanzar el equilibrio, donde cada fase 

en ambos tubos contiene 16 unidades de soluto A, puesto que el 
coeficiente de distribucion K-p{A) = 1,0, 

' Se separa la fase ligera de los tubos y se anade al siguiente de la 
dereeha. 

- Se anade al tubo 1 un volumen de solvente freseo E. 

- Se repite el proceso las veces que sea necesarlo. 
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Dieofvente B Disolvento R 

Tubo 12 3 4 5 6 7 




^ j 


□ □□□□□ 




f^mcro d« tubo 


Figura 6.20: Extracci6n de Craig: a) Esquema del principio de ex- 
traccion fraccionarla con una fase mćvil; b) Grafica para cada tubo y 
varios solutos. 
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E1 esquema de la Figura 6.20 muestra los resultados de siete trans- 
ferencias. Comunmente en la prax:tica real de laboratorio, se emplean 
100 o mas etapas de distribucioii para separar mezclas de aminoacidos 
o de proteinas. La cantidad total de soluto A, en cada uno de los siete 
tubos, se puede ver en la graflca de la Figura 6.20 (b). 

Con el fin de comparar la forma en que se distribuyen varios solutos 
con diferente coeficiente de particion, tambien se muestra en la Figura 
6.20 (b) la distribucion de los solutos B y C en concentraciones arbi- 
trarias de 64 unidades cada uno. El soluto B, posee un coeficiente de 
particion, 


K^{B) = — == 0.33 
Vb 


y el soluto C, 


K^{C) = ^ = 3.0 

yc 

La figura indicaque a mayor coeficiente de particion Kp, mayor es h 
cantidad de soluto desplazada en cada transferencia. Debido a que cadf 
soluto se mueve indepenđientemente del otro de acuerdo a su coeficient« 
de particion, la mezcla de solutos A, B y C se separara por completi 
en tres picos despues de un numero determinado de transferencias, 

La extracci6n fraccionaria con una fase movil es de aplicacion ge 
neral y puede emplearse como tecnica de bioseparacion para diferente 
tipos de solutos como: proteinas, acidos nucleicos, lipidos y aminoaci 
dos. Este principio tambien sirve de base para las operaciones croma 
tograficas que se revisan posteriormente. 

Perfil de Concentracion 

A diferencia de los procesos de extracci6ii vistos en las secciones an 
teriores, en la extracci6n fraccionaria el soluto desarrolla un perfil d 
concentraciones distribuido a traves de todos los tubos, lo cual no s 
presenta en otro tipo de procesos de extraccion. Otra forma de reprr 
sentar la extraccićii fraccionaria es mediante el esquema que se muestr 
en la Figura 6.21, 
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Transferetida 

0 

Equi1ibrfo 

Transferenoa 

1 

Agitaddn 

Equilibrio 

Transfensrtda 

Z 

Agidadon 

Equi(jbrio 

Transferencia 

3 

Agitadon 

Equiljbrk) 



p»q 

3P^q® 

3pq« 



3P*q 

3P?<I? 

pqt 


Transferenda I I P*q I l3?q^ (špq^ j j I 

4 h?n 

11111 

p4 ep^q2 4pq* q* 


Figura 6.21: Representacjou esquematica de la distribucion de la con- 
centracioii de un soluto en la extraci6n fraccionaria con una fase movil. 
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En la Figura 6.21 se maestra la distribucion de soiuto en cada tubo 
despues que se realiza la transferencia y se alcanza el equilibrio, cuando 
la recuperacion en cada etapa es p. Se muestra que al final de la cuarta 
transferencia, la distribucion de la concentracion en los tubos sigue una 
forma binomial. 

Cuando la extracci6n fraccionaria se realiza con n transferencias la 
fraccion / de soiuto original que se encuentra en el tubo r, (en ambas 
fases) depues de las n transferencias esta dado por: 

/(’■.n) = ,, (1 - p)"-' (6.62) 

r!(n — r); 

donde: 

F 

IAF 


F = 


EK 

R 


r = l,2,3....n + 1 

Cuando el numero de transferencias n es muy grande la ecuacior 
(6.62) se aproxima a una distribucion gausiana y se tiene que: 

n) -^-- exp (6.63 

[ 27 rnp(l\ 2np{l-p)/ 

Este perfil tiene un maximo cuando r = np. 

Ejemplo 6*11,- Aislamiento de acido quenodeoxicolico, 

El ^ido biliar quenodeoxicolico es aislado mediante una extraccio 
de Craig usando 400 transferencias, La fase pesada es agua y la fas 
ligera es n-butanol; la proporcion de las fases se ajusta de tal manet 
que el factor de extracci6n F sea igual a uno, 

Una vez que se realizan las 400 transferencias, determinar: 

a) ,- El numero de tubo de maxima concentracion, 

b) ,- La concentracion de soiuto en dicho tubo. 
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Solucion: 

a) .-De acuerdo a la ecuacion (6.63) la fraccion de soluto / tiene un 
maximo cuando r = np, ya que eii este punto el valor de la exponencial 
es maximo e igual a uno. 

El tubo que tiene la concentracion m^ima de soluto es: 

r = np ~ 400-= 200 

1 + 1 

b) .- La fraccion de soluto en el tubo 200 despues de 400 transferen- 
cias esta dada de acuerdo a la ecuacion (6.47) por; 


/(r,n) = /(200,400) = 


1 

[27r(400)(0.5)(0.5)]i/2 


/(200,400) = 0.04 

esto significa que solamente el 4% de la concentracion de soluto 
original esta presente en el tubo de maxima concentracion despues de 
400 transferencias. 


6.5 Sumario 

La extracci6n es una operacion que se emplea para concentrar solutos 
de interes a partir de caldos biologicos. Se basa en la diferencia de 
solubilidad de los solutos entre dos fases; el caldo biologico y el solvente 
de extracci6n. 

En la extracci6n se eniplean diversos solventes que pueden ser selec- 
cionados combinando criterios establecidos y la teoria que se dispone. 
En el caso de productos como las proteinas se utili2^an sistemas de dos 
fases acuosas inmiscibles que penniten el inanejo de estos productos en 
forma apropiada. 

Existe una gran variedad de equi|:)os para realizar ta operacion de 
extracci6n y esta puede realizarse en forma interinitente o coiitinua. Los 
metodos de diseno de los extractores pueden ser graficos o anah'ticos y 
estan basados en relaciones de equjlibrio y balances de masa. 
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6.6 Problemas 

6.1.- En la separacion de Ajmalicina de pKa — 6-3 y Serpentina de 
pKa = 10*8, dos alcaloides vegetales de estructura muy semejante; se 
dispone de un solvente en el cual el coeficiente de particićn intrmseco 
es igual para ambas especies. 

a) .- Calcular el valor de KpjKi para ambas especies a los pH de 2, 

4, 6, 8, 10yl2. 

b) .- Calcular la selectividad de Ajmalicina a los pH de 2, 4, 6, 8, 10 
y 12. 

c) .- iQue sistema recominda a para realizar la extracci6n.? 
b).- Resp. 


pH 

2 ! 

4 

6 

8 

10 

12 


31,621 

31,465 

21,065 

620 

7.3 

1.1 


6.2. - Una solucion de acido acetico al 0.01 M presenta una diso- 
ciacion del 4 a 25 ®C. 

a) .- Calcular su constante de disociacion. 

b) .- Calcular su pK^ 

b).- Resp. 4.77 

6.3. - Un volumen K, de solucion con una concentracion del soluto 
de interes, se mezcla con un volumen V de una solucion que contiene 
dos polimeros dando origen a dos fases acuosas inmiscibles (E + R) 
entre las cuales se reparte el soluto. 

En el caso que el soluto se distribuya preferentemente en la fase 
superior expresar el građo de concentracion (GC) y el rendimiento 
(p) en funcion deV^, E, Ry Kp. 

6.4. - Se desea separar una mezcla que contiene igual cantidad de 
masa de dos enzimas, en un sistema de dos fases acuosas inmiscibles 
en el cual las enzimas C y D presentan coeficientes de particićn de 
KpC = 0.5 y KpD = 0.011, respectivamente. 

a).- Estimar la proporcion E/R para que la masa de C en la fase 
ligera E sea igual a la masa de D en la fase pesada/ž. 
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b).- Estimar el rendimiento y la pureza de la extracci6n de la enzima 
C, si la relacion EjR es la determinada en a), 
b),- resp. 96.4 % y 87 % 

6.5. - Una solucion que contiene 20 gjl de estreptomicina se procesa 
en un sistema continuo de etapas multiples, en el cual el factor de 
extracci6n empleado es igual a 3. 

a) .- Calcular la concentracion de estreptomicina en el refinado a la 
salida en los casos que el sistema conste de 1, 2, 3 y 10 etapas. 

b) .- ^Cuantas etapas se recomiendaa para realizar esta extracci6n.? 

a).' Resp. 1 etapa: 5 gjl. 

6.6. - Demostrar que en una extracci6n diferencial con — 0 y con 
extracci6n de soluto de la fase a la fase /ž, la longitud de la columna 
esta dada por; 

E I 

Lt ^—— "zj —— in / 

KaA F — I Xo — hyo 

6.7. - Se extrae estreptomicina de un caldo de cultivo utilizando un 
solvente organico, en un sistema de extracci6n a contracorriente de 5 
etapas. El coeficiente de particion de la estreptomicina en el sistema a 
un pH de 4 es de 40. El fiujo de la fcise pesada R es de 150 Ijmin. 

Elstimar el flujo de fase ligera E para reducir la concentracion de 
estreptomicina en la solucion de 10 a 0.2 gjl. 

Resp. 7 l/min 

6.8. - En el desarrollo de un proceso (VVisniak et al , 1990) para 
la eliminacion de mercurio{Il) de corrientes industriales de đesecho, se 
emplea como fase extractiva aceite de jojoba sutfurado {acomplejante 
de Hg II) disuelto en queroseno. 

El coeficiente de particion del Hg{II} en el sistema agua-aceite de 
jojoba (queroseno) van'a directamente con la concentracion de jojoba 
en el queroceno e inversainente con la concentracion inicial de Hg(II) 
en la fase acuosa. 

Los datos obtenidos en cinco etapas de extraccion intermitente uti¬ 
lizando extractante fresco (20 ^// de aceite sulfurado de jojoba) en cada 
una de elias, se muestraii en la Tabla siguieiite: 
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Fase acuosa 
ppm de Hg(II) 

Coeficiente 
de particion 

Etapa 

Inicial 

Final 

Kp 

1 

1091.00 

146.400 

6.4 

2 

146.40 

19.600 

54.6 

3 

19.60 

2.000 

555.0 

4 

2.00 

0.090 

12,499.0 

5 

0.09 

0.005 

100,000.0 


a) .- Calcular la eficiencia de recuperacion de cada etapa. 

b) .- Calcular la eficiencia de recuperacion global al Anal de cada 

c) .- Calcular la relacion de fase acuosa a fase organica empleada en 
cada etapa {R/E), 

d) .' Calcular la cantidad de fase organica por litro de fase acuosa 
utilizada en cada etapa y la cantidad total para las cinco etapas. 

e) .- Estimar la cantidad de fase organica necesaria para procesar un 
litro de solucion acuosa en una etapa y obtener la misma eficiencia que 
la alcanzada en las cinco etapas. 

f) .- En base a los resultados anteriores que proceso se recomienda 
si el limite tolerable de Hg(II) es de 0.005 ppm. 

Respuestas para etapa 3 
a).- 89.8 % b).- 99.82 % c).- 63 

6.9.- En una cotumna empacada con anillos rashing se utiliza ur 
sistema de dos fases inmiscibles PEG 4000 - Na 2 S 04 para extraei 
amiloglucosidasa de ta fase ligera dispersa (PEG 4000) hacia la fas< 
continua (Na 2 S 04 ), La enzima presenta un coeficiente de particion er 
el sistema de 0.0345 (Patil et a/, 1991). La viscosidad de la fase dispers£ 
es de 24 x 10“^ Kg Im — s. 

La resistencia a la transferencia de masa se iocaliza en la fase ligen 
dispersa y puede ser caracterizada mediante el coeficiente de transfe 
rencia de masa dado por: 

fca = 6 X 10'^ 


donde: 
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i>: Velociđad superficial de )a fase dispersa.[m/5]. 
fi: Viscosidad de la fase dispersa, [Kgfm — s]. 
ka< Coeficiente de transferencia de masa. 

a) .- Determinar la longitud necesaria de una columna de 56 mir 
de diametro interno, alimentada con un flujo de 985 mm^fs de fast 
dispersa y 68 mm^fs de fase pesada, para producir una disminucioii 
del 20 % de la concentracion de enzima de la fase ligera. 

b) .- Obtener una grafica de la longitud necesaria de la columna en 
funcion de R para las condiciones de extracci6n anteriores. 

c) .- iQue flujo R recomienda a para esta operacion? 

a).- Resp. 1053 mm 

6.10. - En un sistema de extraccion fraccionaria tipo Craig los com- 
ponentes B y C de una mezcla presentan coeficientes de particion de 
KpB = 0.33 y KpC = 3.0, respectivamente. 

Obtener el perfll de concentracion de cada uno de los solutos a lo 
largo de los tubos, en los siguientes casos: 

a) .- EfR = 0.2 y numero de transferencias 30, 60 y 90. 

b) .- E(R= 1 y numero de transferencias de 30, 60 y 90. 

c) .- E/R = 5 y numero de transferencias de 30, 60 y 90. 

d) .- ^Cual de los 9 sistemas recomienda? 

6.11. - Las proteinas pueden ser extrai'das sin ser desnaturalizadas 
con soluciones de iso-octano que contengan el detergente aerosol OT, 
Las protemas se solubilizan dentro de las micelas que forma el de¬ 
tergente. Debido a que la cantidad de proteina solubilizada depende 
fuertemente del pH, las proteinas pueden ser extraidas con el solvente 
organico a un pH dado cercano al puiito isoeiectrico, y posteriormente 
desorberse a un pH diferente. 

Se esta estudiando una solucion acuosa que contiene 0.2% en volu¬ 
men de proteina, cuya relacion de equiIibrio esta dada por: 

X = 2 . 9 ;/* 

donde X es ia concentracion de proteina en la fase organtca y g* es la 
concentracion de ecjuilibrlo en la l'asc acuosa, i^a relacion volumetrica 
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efitre las fases es de 6.8 litros de solucion acuosa por cada 3.8 litros de 
golucion organica. 

Calcular la concentracion del refinado a la salida y la fracdon ex- 
traida cuando se utUiza una coluinna de extracci6n diferencial de 2.0 m. 
en la cual el HTV {basado en la concentracion acuosa) es 0.85 m. 


Resp, y ~ 0.04 p = 0.8 
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Capftulo 7 
Adsorcion. 


7.1 Introduccion 

La adsorcion es una de las operaciones mas utilizadas en la etapa de 
concentracion de caldos acuosos diluidos. Mediante la adsorcion las 
moleculas de un soluto se concentran en una superficie solida por la 
accion de fuerzas intermoleculares entre el soluto y el solido. Debidc 
a la naturaleza de estas fuerzas el fenomeno es facilmente reversible 
La adsorcion es esencialmente un fenomeno de superficie y đebe distin- 
guirse de la absorcion la cual implica la penetracion de una sustancie 
en el cuerpo de otra. 

La concentracion de uno o varios solutos de un caldo por medio dt 
la operacion de adsorcion requiere cuatro pasos (Figura 7.1). Primerc 
e! adsorbente y la solucion se ponen en contacto. A1 efectuarse la ad 
sorcipn el soluto se une preferentemente a la superficie del adsorbent< 
respecto a otros solutos. Una vez concluida la adsorcion es necesaric 
lavar la columna con una solucion que no provoque la desorcion de 
soluto de interes. Finalmente se efectua. la recuperacion del soluto uti 
lizando un fluido que favorezca la desorcion, operacion conocida com< 
elucion. 

Es importante resaltar que el analisis de las etapas de adsorcion 
lavado y elucion, es analogo. En este capi'tulo solo se revisa lo referente 
la etapa de adsorcion por considerarse Cjue los principios ac|ui' expuest(} 
pueden extenderse al analisis de las otras etapas. 
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1 - 3 »• 

I Adsoraćn 

I--S t 

Lavado de impui^zas 

'-© 

, Đudofi đe soluto 


Figura 7.1: Etapas đe la adsorcion. Fuente: Clonis, 1990. 

Reproducida con el perniJso de Marcd Dekk^rr Ine. Copj'riglU ©1990. Todos |o$ đerechos reser- 
vados. 
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En el analisis de ia operacion de adsorcion, al igual que en otra 
operaciones de transferencia de masa, se ut i lizan model os para el disenc 
analisis de alternativas (columnas en serie vs. columnas en paralelo) 
optimizacion, o simplemente para la obtencion de datos experimentales 
La formulacion de algunos de estos mođelos requiere: 

- El establecimiento de las relaciones de equilibrio y de la capacida^ 

de adsorcion de los sistemas. 

- El establecimiento de la rapidez de la adsorcion con respecto a lo 

fenomenos difusivos y cineticos de superficie. 

- Los balances de masa y energia del sistema de adsorcion especific 

(intermitente, continuo, serie, paralelo, etc.). 

- Las condiciones iniciales y de frontera del sistema. 

En la seccion 7.2 de este capitulo se presentan los fundamentos d 
la operacion de adsorcion, como la quimica de la adsorcion, los tipo 
de adsorbentes, las curvas de equilibrio de los sistemas Ilamadas isotei 
mas de adsorcion y los aspectos b^icos de la cinetica de la adsorcior 
En la seccion 7.3 se describen los principales equipos' utilizados en la 
operaciones de adsorcion y en la seccion 7.4 se presentan los principic 
para el diseao de tales equipos. 

7.2 Fundamentos 

Las operaciones de adsorcion son utilizadas en la obtencion de varic 
tipos de productos biotecnologicos como aminoacidoSj antibioticos, v 
taminas y proteinas. Debido a lo anterior, cada vez existe una mayc 
necesidađ de profundizar en los aspectos fnndamentales de la operacio 
(principalmente en el contexto del procesamiento de caldos biologicos 
de los cuales se pueden destacar cuatro: 

• Los tipos de adsorcion segiin el tipo de interaccion soluto^ađsoi 

bente. 

• Los tipos de adsorbentes. 
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• Las relaciones de equiUbrio. 

• La cinetica de la adsorcion. 
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7.2.1 Tipos de Adsorcion Segun el Tipo de Inter- 
accion Soiuto-Adsorbente 

De acuerdo al tipo de interaccion del soluto con el adsorbente, se pueden 
distinguir cuatro tipos basicos de adsorcion (Figura 7.2): 

* Fisica 

- lonica 

- Hidrofobica 

- Por afinidad 

En la adsorcićn fisica las fuerzas de atraccion entre el soluto y el 
adsorbente son de tipo London-van Der Waals, En la adsorcion ionica la 
diferencia de cargas entre el adsorbente y el soluto genera atracciones 
electrostaticas fuertes y selectivas. La adsorcion hidrofobica se 
produce por interacciones entre regiones hidrofobicas del soluto y el 
adsorbente. La adsorcion por afinidad esta basada en interacciones 
altamente especificas entre el adsorbente y el soluto, lo que caracteriza 
a este tipo de adsorcion como altamente selectiva. 

7.2.2 Tipos de Adsorbentes 

En el establecimiento de un sistema de adsorcion es necesario selec- 
cionar cuiđadosamente el tipo de adsorbente que se va a utilizar. En 
este procese de seleccion los principales parametros a considerar son las 
propledades fisicas del adsorbente, tales como: resistencia mecanica, 
area por unidad de volumen, porosidad interna y del ledio, forma de 
la particula y tamafio. Asimismo, es de funciamental importancia la 
capacidad de adsorcion del solido, la cuat esta fuertemeiite influida por 
su carga y su relativa hidrofobicidad. 

Actualniente se utilizan difereiites tipos cle adsorbentes en la ope- 
racion de adsorcion. En el caso de la adsorcion fisica, el adsorbente 
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Figura 7.2: Tipos de adsorcion. a) Fisica b) lonica c) Hidrofobica d) 
Afinidad. 
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Carbon activado 



Figura 7.3; Adsorbentes fisicos. 


mas utilizado en bioseparaciones es el carbon activado (vegetal), y en 
menor građo la silica gel (Figura 7.3). Tambien son utiliztidas como 
adsorbentes resinas sinteticas. Las resinas no polares derivadas del 
estireno-divinilbenceno son utilizadas para la adsorcion de solutos no 
polares a partir de solventes polares. Las resinas basadas en esteres 
acn'licos tienden a ser mas efectivas para remover solutos polares de 
solventes no polares. 

Los adsorbentes utilizados en intercambio ionico pueden ser in- 
organicos o sinteticos (Figura 7.4). Los inorganicos como las zeolitas 
son poco utilizados. Los adsorbentes ionicos sinteticos estan formados 
por matrices de polimeros unidos lateralmente. A la matriz se le unen 
grupos funcionales que le dan la capacidad de intercambio ionico. Las 
resinas de estireno-divinilbenceno cationicas se producen en un pašo 
por accion de un acido sobre el grupo'benceno. Las anionicas se pro¬ 
ducen en dos pasos: Primeramente, se produce uiia cloro-metilacion del 
benceno. En el segunđo pašo, se efectua una aminacion. Las matrices 
de celulosa activada tambien son muy utilizadas para adsorcion por 
intercambio ionico. 

En la adsorcion por abnidad el adsorbente consta de dos partes, el 
soporte o matriz y el ligando. El ligando se une a la matriz por medio de 
un brazo que evita impedimentos estericos en un determinado arreglo 
(Figura 7.5). 

Las matrices utilizadas en la adsorcion por abnidad son fabricadas 
de; celulosa, celulosa modificada, poliacrilamida (o derivados), dex- 
trano y agarosa (Figura 7.6). En la Tabla 7.1 se presentan algunas 
caracten'sticas de estas matrices. 
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ZaoIiU« 

Figura 7,4; Tipos de adsorbentes de iiitercambio idnico: a) Adsorbentes 
inorganicos* 



&4se hierte I Ba« II a«* tiibit 


Figura 7,4: ContinuacioTi... b) Adsorbt^ntes de inl.ercanibio itSiiico 
derivados del estiroiio-divinil l><MK’eno, 
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0 - 


OR 



o_ 


■=-POjH; 

- SO^OCHjCH^NH; 

- CHjCOOH 

- CHjCHjNR; 
-CH2CH;NR3*X' 
-C-CH;- CH,- COOH 

6 


Figura 7.4: Continuacion... c) Adsorbentes de intercambio ionico 
derivados de celulosa 



Figura 7,5: Adsorcion por afinidad. a) Soporte de silice b) Hgando fijo 
c) Hgando movil par te hidrofdbica d) ligando movil par te bidrofilica ej 
piriđina f) proteina Fueiite: Toives et al, 1988. 

^eproducida con el permiso de Acadeiiiic Press. CopyrigJit Todos los de redi os reservados. 
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Figura 7*6: Matrices de adsorcion por afinidad, Fuente: Varmush 

ColtoHj 1985, 

flcproduciđa con el permiso de Elsevier Science Inc^ Copyright @ 1985 . Todos los deredios res< 
v^dos* 
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Tabla 7.1; Propiedađes đe matrlces. 


Propiedad 

Material 

Silice 

Celulosa 

Poliacrilamiđa 

Agarosa 

Estabilidad 

buena 

buena 

buena 

buena 

Reactividad 

alta 

alta 

alta 

baja 

Permeabilidad 

buena 

baja 

buena 

buena 

Especificidad 

baja 

baja 

baja 

alta 

No, de ligandos 

bajo 

bajo 

alto 

alto 

Costo 

bajo 

bajo 

medio 

alto 


ExisteD varios proceđimientos para inmovilizar el ligando en la ma- 
tn'z, los cuales dependen del tipo de grupo funcional sobre la matriz, 
del ligando y de la estabilidad de estos. Geiieralmente los grupos fun- 
cionales utilizados son hidroxilos, aminos y carbonilos. En la Figura 7.7 
~ se presenta uno de los proceđimientos utilizados para activar una matriz 
de agarosa, lo cual se efectiia mediante dos pasos quimicos. Inicialmente 
se activa la matriz con bromuro de cianogeno, Posteriormente se puede 
unir un radical por medio de un grupo amino para formar un derivado 
de la isourea. 

Los ligandos son moleculas de alta afinidad por el soluto đe interes 
y pueden ser de varios tipos (Figura 7.8): 

- Bioespecificos estrictos: 

Sustratos para adsorcidn de enzimas, 

Antigenos para adsorcidn de aiiticuerpos, 

Sondas para obtencidn de acidos nucleicos. 

Protei'nas acarreadoras para obtencidn de hormonas. 

- Bioespecificos amplios; Cofactores y lectinas. 

- Pseudoespeci'ficos bioldgicos: Aminoacidos. 

- Pseudoespeci’ficos no biologicos: Coloiantes y Metales. 
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•) 


Ester đe cianato 








Afnidocartx>nalD 


Carbamato 


b) 


^O^C«0 
^CH;—O 


Carbor>ato 


■O—CN + NH(“« 



NH^R 


Figura 7.7; a) Activacion de matrices con bromuro de cianogeno. b) 
Reaccion del ester de cianato con un derivado aniino para obtener un 
derivado de isourea. Fuente: Varmush y Colton, 1985. 

R«prodiicid& con c) pertniso de EUevjer Science Inc- CQpyriglit ©1985. Todos Jos derechos reser- 
vados. 
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Figura 7.8: TIpos de Hgandos en adsorbeiites de afinidad. Adaptada 
de: Vijayalakshmi, 1989, 

R^producida con el permbo de Elsevier Science h»c, Copyrjght ©1989. Tođos los derechoi^ reser* 
vados. 
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7,2.3 Relaciones de Equilibrio 

£1 analisis de los procesos de adsorcion requiere de datos de equiUbno 
que se expresan normalmente como isotermas de adsorcion. Las isoter- 
mas son parte esencial para modelar la adsorcion y por lo tanto para el 
diseno, calculo de eficiencias y costos de la adsorcion. Las isotermas nos 
permiten estimar el građo de purificacion que puede ser alcanzado, la 
cantidađ de adsorbente requerido, y la sensibilidad del proceso respecto 
a la concentracion del producto. 

En los procesos de adsorcion que se presentan en las bioseparaciones 
existen cuatro tipos basicos de isotermas (Figura 7.9): la isoterma de 
Freundlich, la lineal, la de Langmuir y la irreversible (Hali et al, 1966). 
Las isotermas tipo Freundlich normalmente se presentan en sistemas^ 
de adsorcion por intercambio ionico; la adsorcion por afinidad general- 
mente presenta isotermas tipo Langmuir. La isoterjna lineal es menos 
comiin, pero puede ser utilizada para aproximar las otras isotermas en 
la region de baja concentracion de soluto. Las isotermas irreversibles 
son caracteristicas de sistemas altamente especificos. 

f La isoterma de Freundlich se describe por medio de una ecuacion 
exponencial empirica de la siguiente forma; 

! = Ky" (7,1) 

: donde q es la cantidad de soluto adsorbida (incluyendo el soluto en el 

t h'quido de los poros del adsorbente) por cantidad de adsorbente, y es la 
concentracion de soluto en la solucion, n es una constante adimensional 
y K es una constante cuyas unidades dependen de n. Tanto K como n 
deben ser obtenidas experimentalmente. En este tipo de experimentos 
generalmente se pone en contacto cantidades iguales del adsorbente 
con soluclones de soluto de diferentes concentraciones y se mide las 
concentraciones una vez alcanzado el equilibrio. 

Las constantes de la isoterma de Freundlich pueden ser obtenidas 
por medio de una grafica log-log de los datos experimentales, deter- 
minandose K con la ordenada en el origeii y n de la peiidiente de la 
recta que se obtiene. 

Cuando las isoternias de adsorcion son concavas hacia el eje de las 
abcisas o sea cuando n < 1, la isoterma se Hama favorable, ya que 
se puede obtener una buena adsorcion aiin a. concentraciones ba.jas de 
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Figura 7.9; Isotermas de adsorcion mas comunes. Fuente: Belter et d 
1988. 

Reproducida con el permiso de John Wjley and Sons, Copyright © 19 S 8 . Todos los deredu 
reservados. 
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goluto. Las isotermas concavas hacia el eje de las ordenadas o sea para 
n > 1, se Ilaman đesfavorables. 

Las isotermas lioeales pueden ser desc^it^ls por la ecuacion de una 
fecta que pasa por el origen de la forma: 


q = Ky (7.2) 

en este caso los datos experimentales se grafican en coordenadas carte- 
siaBa» para determinar K, 

Las isotermas tipo Langmuir estan dadas por expresiones de la si* 
guiente forma; 




KdAv 


(7.3) 


donde qo es la capaeidad maxima del adsorbente y Kđ es la cons- 
tante de equih'brio de desorcion. Elsteis constantes deben ser obteniđas 
experimentalmente. En este caso es preferible manejar los datos exper- 
imentales con la forma reciproca de la ecuacion 7.3: 


9 qoy qo 

de tal manera que en una grafica cartesiana de 1/^ vs l/y, se pued( 
obtener una recta de penđiente Kdlqo y ordenada en el origen l/</o. Lat 
unidades de y Kj de esta isoterma son las mismas que las de q y y 
respectivamente. 

Un caso particular de la isoterma de Langmuir se presenta cuand« 
Kd es muy pequena y la adsorcion es irreversible. En este caso q ~ q 
para cualquier valor de y. 

La forma de las isotermas de Langmuir puede explicarse međiant 
un mecanismo teorico bien fundamentado. Se propone que sobre la su 
perficie del adsorbente existen si ti os especi'ficos en los que las parti'cula 
de soluto se unen reversiblemente, En un momento dado durante 1 
adsorcion, coexisten sitios ocupados por soluto y sitios vacios. La at 
sorcion en el sentido directo es proporcional a la concentracion de solut 
y a la concentracion de sitios vacios, En el sentido inverso la adsorcio 
es proporcional a la concentracion de sitios ocupados. 

De acuerdo a lo anterior, la adsorcion puede ser expi'esada en foni 
de una ecuacion qm'mica de la siguiente forma; 
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soluto + sitios vacios ^ sitios ocupados 


(7.5) 


En el equiIibrio se puede definir una constante de equilibrio de de- 
sorcion Kd de acuerdo con la siguiente expresi6n: 


^ ^2 [$oluto][sitios vacios] 

[sitios ocupados] 


( 7 . 6 ) 


El numero total de sitios activos para la adsorcion es constante e 
igual al numero de sitios vacios los sitios ocupados o sea: 


[sitios totales] “ [sitios vacios] + [sitios ocupado^ (7*7) 

Combinanđo las ecuaciones (7,6) y (7.7) se puede llegar a la ex- 
presion: 


r * , . , [sitios fota/es][so/uto] , . 

=- K, + |.otoo] - 

debido a que q es proporcional a la concentracion de sitios ocupa¬ 
dos y a la concentracion de sitios totales, la ecuacion (7*3) puedt 
ser obtenida a partir de la expresi6n (7*8), es decir este mecanismc 
fundamenta la expresi6n de Langmuir* 

Las isotermas de iutercambio ionico pueden ser racionalizadas er 
forma analoga* Sin embargo, en este caso los sitios de adsorcion en ur 
momento dado, o estan ocupados por el ion de soluto o estan ocupado; 
por el ion que normalmente esta uniđo a la superbcie del adsorbente 
La expresi6n final depende del numero de iones de soluto que se inter 
cambian por ion de adsorbente* 

En el caso de un iutercambio inonovalente caracteristico de la 
resinas sinteticas la adsorcion puede ser expresada como: 

Na^ + HR^ NaR+ ( 7*9 

donde HR representa los sitios de intercambio ionico en estado nor 
mal del adsorbente, y NaR representa los sitios de iutercambio una ve 
que ha sido intercambiado el ion de soluto. En equilibrio la constant 
de desorcion esta dada por: 
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_ [Na+][HR] 
[iVaiž][J^+l 


(7.1( 


La concentracion de radicales R totales en la superRcie del adso 
bente esta dada por; 


[/r] = + [T/fi] (7.i: 

Combinando las ecuaciones (7.10) y (7.11) se puede obtener la 
cuacion; 


[A^aiJ] = 


+ [yvo+] 


(7.r 


como q es proporcional a [JVaiž] y es proporcional a [/?“], 
adsorcion idnica monovalente puede ser descrita por medio de una e 
ptesion tipo Langmuir, siempre y cuando la concentracion [7/'*'] pe 
manezca constante; como en el caso de que se utilice una soluci« 
amortiguadora. 

En et caso de adsorciones ionicas no monovalentes el analisis analo 
frecuentemente conduce a expresiones tipo Freundlich, 


Ejemplo 7A.~ Adsorcion de Albumina de Suero de Bovii 
(ASB) a pH = 7 en un adsorbente anionico Q-Sefarosa. 


Los datos de equilibrio de la adsorcion de ASB en Q-Sefarosa 
presentan en la Tabla 7.2. 

Encontrar la expresi6n matematica de la isoterma que mejor ajus 
los datos. 

S oluci dn: 

La solucion se presenta en forma grafica en la Figura 7.10. 
acuerdo con la Figura 7.10a los datos no se ajustan a una isoteri 
lineal. La grafica log-log de los datos (Figura 7.10b) no produce u 
linea recta, entonces la isoterma no es del tipo Freundlich. 
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Tabla 7.2: Datos de equilibrio. 


y mg/ml 

q mg/ml 

Log(y) 

Log(q) 

i/y 

i/q 

0.05 

30.00 

-1.30 

1.477 

20.00 

0.0333 

0.10 

43.70 

-1.00 

1.640 

10.00 

0.0229 

0.20 

56.53 

-0.70 

1.752 

5.00 

0.0177 

1.00 

73.85 

0.00 

1.868 

1.00 

0.0135 

2.00 

76.81 

0.30 

1.885 

0.50 

0.0130 

4.00 

78.37 

0.60 

1.894 

0.25 

0.0128 


Fuente: Draeger y Chase, 1990. 


R^producida con el permiso de Elsevier Scjenee Itic^ Copyn^ht ©1990, Todos 1qs derechos re«er 
vados. 


Los datos ajustan la isoterma de Langmuir {Figura 7.10c). La or 
denada en el on'gen es 0.0125, por lo que qo = 80 mgjml. La pendient 
de la recta es igual a 1.0375 x 10“^, entonces Kd = 0,083 mg/ml. 


7.2.4 Cin4tica de la Adsorcion 

BI estudio de las isotermas de adsorcion nos permite determinar par 
un sistema soluto-adsorbente dado, el građo de separacion que pued 
ser logrado y la sensibilidad del proceso con respecto a la concentracio 
del soluto. Sin embargo, para el desarrollo del modelo de la adsorcio 
es necesario pođer establecer, mediante el empleo de coeficientes d 
transferencia de masa, la velocidad de la adsorcion o el tiempo necesari 
para alcanzar una cierta separacion (Figura 7.11). 

En el caso que la adsorcion sea bastante rapida, el sistema pe: 
manecera esenctalmente en equilibrio y el modelo se simplifica. E 
la mayon'a de los casos las interacciones soluto-adsorbente no ocurre 
instantaneamente. 

La velocidad efectiva de la adsorcion depende tanto de las cond 
ciones de operacion (flujo, temperatura, composicion y presion), con 
de la configuracion del sistema (intermitente, columna, etc.) y d 
tamano del equipo donde se realizara la oijeracion. El estudio de an 
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Figura 7.10: Continuaci6n..,c).- 



7.2. FUNDAMENTOS 


327 



Figura 7.11: Diseno de adsorbedores. Adaptada đe; Waijg, 1990. 

R^producida con el permiso đe Marcel Dekker Ine. Copyright ©1990* Todos los deredios resei 
vados* 
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bos efectos se divide en dos grandes conceptos : 

- Los mecanismos de transporte (fisicos y quimicos). 

- Los efectos de mezclado. 

/ 

Mecanismos de Transportef 

E1 estudio de los mecanismos đe transporte consiste en establecer la 
expresiones de la rapidez de la adsorcion a nivel local, es decir con 
sideranđo el comportamiento de una parti'cula de adsorbente o un ele 
mento de volumen de un sistema. 

En los procesos de adsorcion se utilizan materiales porosos que ofr« 
cen una gran area por unldad de volumen con el proposito de recupera 
la mayor cantidad de soluto posible en un volumen dado. Para que un 
particula de soluto pueđa ser ađsorbida en la superficie de un poro d< 
adsorbente, el soluto tiene que pasar del seno de la fase liquida a 1 
superficie del adsorbente (Figura 7.12). 

Varias resistencias al movimiento del soluto existen en este proces 
que pueden visualizarse principalmente como; 

- Resistencia de la pelicula del liquido que rodea el adsorbente.- Pr. 

mero el soluto difunde desde el seno del liquido a traves de 1 
pelicula de liquido que rodea a la parti'cula de adsorbente. 

- Resistencia a la difusion en el seno del adsorbente.- En algunos tipc 

de adsorbentes el soluto difunde a traves del seno del adsorbenb 
A este fenomeno se le conoce como difusion en la fase del adsoi 
bente. 

- Resistencia a la difusion dentro del poro.- Debido a que el area de 1 

superficie interior del poro es mucho mayor que la superficie exti 
rior, generalmente la adsorcion se efectiia principalmente dent: 
del poro, por lo que el soluto debe difundir a traves del liquido ; 
interior de los poros. 

- Resistencia a la reaccion en la superficie.- El soluto una vez situad 

en el sitio de adsorcion se une a este por medio de una reaccić 
de superficie, la cual es un proceso finito pero generalmente m; 
rapido que los procesos aiiteriores. 
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J-1-L 


a ta drhnićn 
at tntorigr d«l poro 


r 



flastsfftncia da la 
palf^la d< liqi>idD 


Figura 7,12: Resistencias en la adsorcion. Adaptada de: Levensf 
1962. 

R^producida con el permiso de John Wiley and Sons. Copyright ©1962. Todos los der 
reserv;ados. 
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Control de la resistencia en la pelfcula.- Las resistencias an 
teriores no actuan solo en serie o en paralelo como puede apreciarse ei 
la Figura 7.12. Particularmente, la resistencia de la difusidn en el por 
no puede relacionarse directamente con las otras dos. Generalmente 1, 
resistencia de la peh'cula o la del poro o una combinacion de ambas 
controla la velocidad de adsorcion local. 

Cuando la resistencia de la peh'cula es mucho mayor que la de 
poro o la de la reaccion de superficie, la velocidad de adsorcion est; 
controlada a nivel local por el flujo del soluto a traves de la peh'cul; 
que rodea al adsorbente. En este caso la expresion de la velocidad dt 
adsorcion puede expresarse como: 

fl=fci,o(y-y*) {7-13 

donde: 

kl,: Coeficiente de transferencia de masa. [M/{T—L^—M/ \iqmdo)] 

a: Area de adsorbente por unidad de volumen de lecho (adsorbente j 
h'quido). [L^L^]. 

y: Concentracion de soluto en el seno de la fase Iiquida. 

Concentracion hipotetica de soluto en el h'quiđo, en equilibrio cor 
la concentracion de soluto en el adsorbente. [M/L®]. 

R: Velocidad de adsorcion referida al volumen del lecho (adsorbentf 
y solucion). [M/L®i]. 

(En la literatura tambien se utiliza R’ = R/e velocidad de adsorcior 
por volumen del liquido). 

El parametre a puede ser correlacionado con la porosidad del lechc 
& (volumen del h'quido sin incluir el liquido de los poros/volumen de 
lecho) y el diametro de la particula de adsorbente dp de acuerdo a h 
expresion: 


a = 


6(1 - £) 
dy 


( 7 . 14 ) 
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La resistencia de la pelicula por si misma rara vez controla la rapidez 
de la transferencia de masa, excepto en los casos en que la particula de 
adsorbente es pequena y la difusividad en el poro grande. 

Para sistemas de adsorcion en columnas, generalmente se puede 
correlacionar con una expre$idn de ia forma: 

Sh^Ci-kCiiRe^iScf (7.15; 

donde Ci, C 2 , a y 6 son constantes, y Re y Sc, son los niiraeroi 
adimensionales de Shervvood, Rey!ioIds y Schmidt dados por las siguien 
tes relaciones; 


Sh=^ 

Dae 

(7.16 


(7.17 

Sc- 

PlDab 

(7.18 


En el CMO de protemas se han utilizado las siguientes correlacione 
para estimar k^i 

Para tanques agitados; 



+ 0.31 


f t^L \ 

\plDab) V Pl ) 


Para columnas: 


(7.19 


= (7.2C 

estimandose la difusividad mediante la expresion: 


donde: 

D/^b' Difusividad. [m^/s]. 
/i:. Viscosidad. \Kgjm — s] 
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T: Temperatura. 

Mj^\ Peso molecular soluto. 

Control de la difusion del soluto en el seno del adsorbente.. 
La difusion en ta fase solida det sotuto una vez que ha psisado del senc 
del h'quido a la fase solida, se presenta en algunos solidos homogeneos 
permeables como las resinas que se utilizan en intercambio ionico o er 
adsorbentes con p orosos c ubiertos con peliculas moviles, o en h'quidoE 
utilizados para impregnar la particula porosa. Considerando una geo- 
metn'a esferica uniforme el balance de soluto en la particula esta dade 
por: 


dl ‘ \ar^ rdrj 

donde: 


(7.22) 


Df'. Difusividad efeetiva del soluto en la fase solida. [(T^/i)]. 
r: La coordenada radial al interior de la particula. \V\. 
q: Concentracion de soluto en la fase solida. 

La velocidad de transferencia de masa entre las fases puede ser ex- 
presada por la ley de Fick como: 


(7.23) 

donde Ha es el radio externo de la particula. 

La ecuacion (7.22) suele ser aproximada utilizando una fuerza im- 
pulsora lineal de la siguiente forma: 

^ - q) (7.24) 

q* es una concentracion hipotetica de equilibrio con la concentracion 
de soluto en el seno de la fase liqujda, es un factor de correccion 
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adimensional que se introduce al linearizar la expresi6n. ks es el coefi* 
ciente de transferencia de masa (Z/^(total)/area-tiempo). Con la linea- 
; rizacion anterior la expresi6n de la velocidad de transferencia de masa 
^ por unidad de volumen de lecho es: 


/ž = (1 - s)tptkaa{q* - q) (7.25) 


kaC se correlaciona con la difusividad mediante la ecuacion: 


kaO = 


60 Da 

p 


(7.26) 


Control de la difusion del soluto en la fase h'quida al interior 
de los poros.- Cuando la velocidad de adsorcion esta controlada por la 
difusion del soluto al interior de los poros de la parti'cula de adsorbente, 
hasta el sitio de adsorcion, el balance de soluto al interior de la particula 
esta dado por la expresi6n; 


’di ^^\dr^^rdr) dt 

yi: Concentracion de soluto en la fase liquida al interior del poro. 
IM/L% 


qi‘ Concentracion de soluto en la fase solida. [MjL^]. 
Dp'. Difusividad efectiva del soluto al interior del poro. 


€,•: Porosidad de la particula al soluto de interes. \L^jL^\. 


Para el caso en que la acumulacion del soluto al interior del poro 
sea mucho menor que la velocidad de la adsorcion la ecuacion (7.27) 
puede ser escrita como: 


_ 1 p (&^yi 2dyi\ 

di 1 — £i \ dr'^ r dr ) 


(7.28) 


La velocidad de transferencia de masa entre las ft^es puede ser ex- 
presada por la ley de Fick como: 


R = —aD, 


dtji 
' dr 


r=Ha 


(7.29; 
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para lfquidos la difusivldad Dp 

D,= 

donde Fp es la tortuosiđad del adsorbente (una medida de la es- 
tructura de los poros) y Dab es la difusion molecular del soluto en un 
h'quido libre de adsorbente. 

La ecuacion (7.28), pueđe aproxinnarse utilizanđo una fuerza impu). 
sora lineal como la siguiente: 


puede ser expresada como: 
DAB^i 


(7.30) 


di 


de tal manera que, 


- g) 

VA 


(7.31) 


R = 


rjjpkpajg" - q) 
ia 


VA 


(7.32) 


donde g* es una concentracion hipotetica de equilibrio con la concen- 
tracion de soluto en el seno de h'quido , g es la concentracion promedio 
đe soluto en el adsorbente, gn es la concentracion de la fase solida en 
equilibrio con la concentracion yA de la solucion que se va a tratar y V'p 
es un factor de correccion por linearizacion. kpO puede correlacionarse 
con la difusividad efectiva del poro mediante la siguiente expresi6n; 


kpa 


60Dp(l - s) 

iP- 

p 


(7.33) 


Control de la reaccion de superficie.- Generalmente la reaccion 
de adsorcion en la superficie del adsorbente es mucho mas rapida que 
los otros mecanismos y rara vez es el mecanismo controlante. 

En las expresiones cineticas mas utilizadas la reaccion de superficie 
es tratada como una reaccion quimica, reversible o irreversible, de un 


cierto orden. 

Dos expresiones comunmente utilizadas principalmente para sis- 
temas de intercambio ionico, son: 

Cinetica reversible de primer orden: 


R = e{kxy - k2q) 


( 7 . 34 ) 
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Cinetica reversible đe segundo orden: 

R = e[A;iy( 9 <, - - ^ 2 ?] (7.35; 

donde /:i y k 2 son las constantes cmeticas de adsorcion y desorcion 
respectivamente. qo es la capacidad inaxima de adsorcion del adsor 
bente, 

Efectos de Mezclado 

La velocidad de adsorcion efectiva tambien puede disminuir por efecto: 
de un mezclado imperfecto, Esta sitnacion es caracten'stica de col umna 
largas donde se presentan irregularidades en el flujo (canalamiento) o ei 
el mezclado (espacios muertos, difusion molecular o dispersion axial). 

En la construccion de algunos modelos de adsorcion no se considerai 
los efectos đe mezclado y de flujo no ideal. Sin embargo, debido : 
que en el procese de escalamiento de columnas este efeeto puede se 
importante, es necesario considerar algunos aspeetos fundamentales d- 
este fenomene. 

Uno de los modelos mas utilizćtdos para describir la desviacion de 
comportamiento ideal del flujo al interior đe columnas, es el modelo d 
flujo tapon con dispersion (Figura 7.13), donde los efectos de la dis 
persion axial debida a remolinos y de la difusion molecular, se agrupai 
en el concepto del coeficiente efeetivo de dispersion axial, en funcion dt 
cual se puede definir un coeficiente aparente de transferencia de mas 
dado por: 


fcjo = ^ (7.36 

donde: 

E: Es el coeficiente de dispersion axiaL [L^/t]. 
v: Es la velocidad superficial de flujo. [L/t], 

Es conocido que para flujo laminar de liquidos en leclios enipacadc 
(caso mas comun) el numero de Reynolds basado en el diainetro de h 
partfcnlas del ledio es menor a 10. Bajo esta consideracioii el luimei 
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Peifit ptaru đo v^EodcIad 


a 




Ructuactones debidas a 
đifusion rtrotecular y 


turbutenda 






__ 


Figura 7.13: Modelo de flujo tapon con dispersion. Adaptađa đe: h 
venspiel, 1962. 

R^produckla con el permiso dc John Wiley Sons* Copyrigltt ©1962. Tođos los derech 
r^servados* 



Figura 7.14; Dispersion en lechos empacados. Adaptada de: Leven; 
plel, 1962. 

Rept-oducida con el permiso de John Wiley and Sons. Copyright ©1962- Todos los dercch 
rcservados. 



7.2. FUNDAMENTOS 


337 


de Peclet (el cual es una medida del građo de dispersion en la columna) 
toma un valor constante de 2 (Figura 7.14) entonces, 

Pe = ^ = 2 (7.37) 

donde P« es el numero đe Peclet (adimensional). Las ecuaciones 
(7.36) y (7.37) permiten obtener una expresion para el coeficiente a- 
parente de transferencia de masa por dispersion, de tal manera que la 
expresi6n de la velocidtid de adsorcion se puede aproximar a: 

R^kMy-y*) (7.38) 


Resistencias Combinadas 

En la elaboracion de un modelo cinetico se puede suponer que una re- 
sistencia a la transferencia de masa es la coiitrolante, lo cual simplifica 
la solucion matematica del modelo de adsorcion. Sin embargo en al- 
gunos sistemas, la cinetica de la adsorcion puede ser descrita en forma 
mas adecuada utilizando un modelo donde la combinacion de resisten¬ 
cias (por ejemplo pelicula y poro) describen en forma mas precisa la 
cinetica. En estos casos, la combinacion de resistencias se presenta por 
medio de un coeficiente de transferencia de masa global que agrupa el 
efecto de las resistencias individuales. 

Para el establecimiento del coeficiente global de transferencia de 
masa es necesario fijar la forma en que las resistencias individuales 
estan relacionadas: en serie o en paralelo. 

Si se considera como ejemplo el caso de la resistencia de la pelicula 
y la del poro actuando en serie, para el calculo del coeficiente global se 
deben šumar los inversos de los coeficientes individuales (para equili- 
brios lineales). 


_ _L J_ 

A'. ~ k. 


(7.39) 


donde Ko es el coeficiente global de transferencia de masa referido 
a la fase liquida. 
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Adsorbente 

Sofudon 



Figura 7.15: Sistemas de adsorcion tipo tanque agitado. 

7.3 £quipos de Adsorcion 

Las operaciones de adsorcion pueden llevarse a cabo en tanques agita- 
đos, en forma intermitente o continua (Figura 7.15). Este tipo de sis¬ 
temas son poco usados a nivel industrial por incosteables, pero resultan 
muy utiles en la experimentaci6n de laboratorio para la obtencion de 
datos de diseno. 

Los equipos inđustriales de adsorcion mas empleados son los tipo 
columna de lecho fijo. Estas columnas pueden ser operadas simu- 
lando un sistema a contracorriente mediante el sistema de carrusel 
(Figura 7.16). En este tipo de arreglo se cuenta con varias columnas 
operando en serie. Cuando se agota la columna que esta siendo alimen- 
tada, se avanza la posicioii de la alimentacion a la siguiente columna, 
simulandose una operacion a contracorriente. La columna agotada se 
descarga y posteriormente se convierte en la columna final de la serie. 

En los equipos de ledio fluidizado las particulas de adsorbente se 
suspenden mediante un flujo ascendente de la solucidn de interes. Este 
tipo de arreglo se considera litil para el Iratainiento directo de caldoe 
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a) Cdumna đe \Bcbo 


Alimentadćn 


CkJol 



Soludon 

agotada 


E 


Sokjdćn 

de 

lavado 


Producto 


Sdudonde 

lavado 


ado2 


Alimantacion 




agotada 

b) Sistema de Carrusel 


Figura 7.16; Adsorcion eti columnas. 
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con solidos eii suspension, suprimiendo la operacion s61ido-liquido pre- 
Via a la adsorcion. Con esta misma intencion existen desarrollos donde 
se emplea una combinacion de un tanque adsorbedor y uno desorbedor 
operando en forma continua (Figura 7.17). 
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Sotuci^ tgouda 



V 

Sotidcit v*t 


PtDducio 


a) Adsordon en lecho fluidizađo 


Soluct6hd4 


S«(uctćn4« 



Euiuđ* 


b) Adsordon oorttimja oon redrculacićn de adsorbente 


Figura 7.17; Adsorcion en caldos completos. Adaptada de: Gailliot et 
al, 1990 y Pungor et al, 1987. 

R^producida coti el permiso de la American ChemicaJ Society. Copynght y con el pertniso 

de Nature PubJishiiLg Co. Copyriglkt ©1987. ']\>dos los derecJios reservados. 
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7.4 Disefio de Adsorbedores 

E1 disefio de adsorbedores mediante mođelos (Figura 7.11) permite es- 
timar algunos parametros importantes como: 

- Concentracion de soluto al final de la adsorcion (perdidas o efiden- 

da). 

- Tiempo necesario para llevar a cabo el proceso. 

- Cantidad de adsorbente necesario. 

- Etapas necesarias o longitud de una columna. 

Como se establecio en la introduccion de este capitulo la formuladon 
del modelo requiere de los datos de equilibrio de sistema, las expresiones 
de la velocidad de adsorcion, los balances y las condidones de frontera. 
En las secciones 7.2 y 7.3 se han revisado los primeros dos aspectos, 
En esta seccion se revisa la integracion de estos cuatro aspectos en el 
disefio de arreglos especificos de sistemas de adsorcion, debido a que 
los balances y condidones de frontera son caracteristicos de cada ti po 
de arreglo. En general los arreglos mas comunmente empleeidos son: 

• El tanque agitado intermitente, 

• El tanque agitado con alimentacion continua. 

• Las columnas empacadas de lecho lijo. 

7.4.1 Adsorbedores Tipo Tanque Agitado Inter- 
miteutes 

En una operacion de adsorcion tipo tanque agitado intermitente el ad- 
sorbente se agrega a la solucion dentro de un tanque, se agita la sus- 
pension y posteriormente se separa la fase h'quida y solida. Las opera- 
dones de este tipo son utilizadas cuando la capacidad del adsorbente 
es muy alta. 

A escala industrial estas operaciones son poco utilizadas por in- 
costeables. Sin embargo, gran parte de los datos de equilibrio o las 
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cineticas de adsorcion para otro tipo de disenos son obtenidos en este 
tipo de arreglos. Es importante mencionar que en algunos casos, las 
operaciones de iavado y elucion se realizan en tanques agitados en forma 
intermitente. 

Considerese una operacion tipo tanque agitado intermitente. Si se 
proporciona un tiempo de contacto adecuađo se alcanza el equiIibrio 
entre las fases, Por otro lađo, si el tiempo de contacto es menor que el 
necesario para alcanzar el equilibrio la operacion no sera 100 % eficiente. 
En el caso de adsorciones lentas, una alternativa de diseno es utilizar 
curvas de equilibrio practicas que tomen en cuenta directamente la 
eficiencia de etapa, considerando tiempos de contacto menores a los del 
equilibrio real. 

En el analisis que sigue se considera que cada etapa es una etapa 
ideal, por lo tanto el adsorbente y la solucion estan en equilibrio al 
termine de la operacion (o bien una etapa real si se utilizan curvas 
de equilibrio modificađas), Bajo esta consideracion el analisis de este 
tipo de operacion se siraplifica, y solo requiere de la combinacion de 
^as expresiones de equilibrio y los balances de masa, ya sea en forma 
fgrafica o en forma analftica. 

; La expresion de equilibrio es la isoterma que depende de cada tipo 
de adsorcion, por ejemplo: 


9 = l<y^ 


(7.40) 


El balance de masa del soluto de acuerdo a la Figura 7.18 puede ser 
expresado como: 


Eva + SqA = Ey2 + Sq2 (7.41) 

donde F es la cantidad de la fase h'quida y 5 la cantidad de adsor¬ 
bente (se suponen constantes como es el caso para sdluciones diluidas 
de caldos biologicos), yA y y2 son las concentraciones de soluto en el 
liquido al inicio y final del proceso, respeetivamente. Asi'mismo, qA y 
92 son las concentraciones de soluto en el adsorbente al inicio y final 
del proceso, 

La ecuacion (7.41) puede arreglarse para expi'esarse como la ecua- 
cion de una li'nea reeta, llamada linea de operacion, 
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y 

(c) 


Figura 7.18: Adsorcion intermitente. 

<12~<1A + ~~ y2) (7.42) 

La solucion grafica de las ecuaciones (7.40) y (7.42) se representa en 
la Figura 7.18c, donde la curva de equilibrio utilizada para la ilustracion 
refleja una adsorcion favorable (n < 1 ). La interseccion de la curva de 
equilibrio con la li'nea de operacion permite calcular las concentraciones 
de equilibrio (t/ 2 ^ 92 ) al final del proceso. 

Ejemplo 7.2.- Adsorcion de estreptomicina. 

La estreptomicina se recupera utilizando adsorcion por intercambio 
cationico. Se ha observado que 1.56 g de este antibiotico pueden ser 
adsorbidos por cada gramo de resina. Debido a que la curva de equi' 
librio es muy favorable para este proceso; solo cuando la concentracion 
en la solucion es muy baja la concentracion del soluto en el adsorbente 
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es menor de este valor. 

Estimar la cantidad de resina necesaria para procesar 100,000 I de 
un caldo de fermentacion que contiene 6 y// de estreptomicina en una 
operacidn intermitente. 

Solucion: 

E1 balance de masa para esta operacidn es: 

S{<}2 - qA) = F{yA ~ y2) 





con los valores: 

qA~0 

q 2 = 1.56 g/g 
y2-0 

se pueđe calcular S: 

s ^ — 

92 

100,000 1 x6 g/l 
1 56 gfg 

S = 384,615 g de adsorbente. 

Como puede observarse se requiere una gran cantidad de adsorbente* 
Esto implica que seria adecuada una operacion continua , sin embargo 
el problema que significa el movimiento continuo de los solidos, conlleva 
a utiiizar con mas frecuencia operaciones semi-continuas. 


Ejemplo 7,3.- Adsorcion de fenilalanina. 


La adsorcion de fenilalanina en un adsorbente de poliestireno (am- 
berlita XAD-2) puede ser descrita por la siguiente isoterma: 


9 = 6.1 X 

donde q tiene unidades de gfg y y de g/!. 

Si se ponen en contacto 300 g de adsorbente cor) 2 litros de solucion 
que contiene 15 g/l de fenilalanina, estimar: 
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y(8/<) 

Figura 7.19: Solucion grafica del Ejemplo 7.3. 

a) Las composiciones en el equilibrio. 

b) El porcentaje de recuperacion. 

Solucion': 

Utilizando el metodo grafico el balance de masa para esta operacion 
{ecuacion 7.42), permite encontrar ia ecuacion de la Imea de operacion. 

a) La curva de operacion y de equilibrio se grafican en la Figura 7*19, 
el punto donde intersectan representa las condiciones al final de la o- 
peracion, por lo tanto: 


q 2 = 0.042 g/g 
1/2 = 8.6 g/l 
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Re 

Re 

Re 

Re 


Eva ~ Ey2 
Eva 
Va - Vi 
Va 

15-8.6 


15 
43 % 


Ejemplo 7.4.- Adsorcion de Desacetilcefalosporina C (DAC- 
C), utilizando amberlita XAD-2 modificada. 

La principa! impureza en el proceso de obtencion de cefalosporina C 
es la DAC-C. La isoterma de adsorcion de esta impureza en amberlita 
XAD — 2 — CH 2 — CH 2 — Br, a un pH de 2.8, esta dada por la siguiente 
expresion: 


q = 0.087y 

donde q esta en gjg y y en gjl. 

Si se utiliza un proceso intermitente en equilibrio, I que cantidad de 
adsorbente es necesario agregar a 2 litros de una solucion de DAC - C 
con una concentracion de 2 gfl^ para recuperar el 90 % de la impureza?. 


Solucion: 

Debido a que la isoterma es lineal se facilita una solucion analitica 
al problema. Del balance de masa se obtiene; 

= ^(2 - V2 ) 


en el equilibrio: 


92 = 0.087j/2 
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y de acuerdo a la recuperacion đeseada, 

y2 = O.lj/A 

Combinando las dos expresiones anteriores se puede encontrar la 
interseccion de la curva de operacion con la de equilibrio, 

<]2 = 0.0174 g de solutojg de adsorbente 
t /2 = 0.2 g de solutollitro 
del balance de masa, 

5 = 206.9 g 

En la adsorcion intermitente puede considerarse el proceso de tran- 
sicion del sistema de su estado iiiicial hasta su estado final. Este pro¬ 
ceso esta descrito por el modelo en estado no estacionario del proceso, 
el cual como ya se ha mencionado depende del mecanismo controlante 
de la adsorcion. En el siguiente ejemplo se revisan algunos de los casos 
particulares de la adsorcion intermitente. 

Ejemplo 7.5.- Adsorcion de Inmunoglobulina G (ImG) en 
proteina A inmovilizada en u na matriz de agarosa en un sis¬ 
tema intermitente. 

Se desea predecir la variacion de la concentracion de ImG en un 
sistema experimental intermitente (Figura 7.20). 

La adsorcion se efectua utilizando proteina A inmovilizada en una 
matn'z de Sefarosa B en una solucion amortiguadora al 0.1 M de tris - 
HCl a pH=7 y a 25°C. El equilibrio del sistema es tipo Langmuir. 
Datos; 

Adsorbente: 
dp = 90 X 10"^ m 
£i ~ 0.96 
A/> = 28 Kg/m^ 

Proteina: 

Ma = 150,000 daltons 
Kđ, = 0.019 mgiml 
qo = 40 mgjml 

Dp = 6 X 10“^^ rn^/s 
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Figura 7.20; Sistema experimenta] de adsorcion intermitente con agi- 
tacion. 
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Solucion: 
p = 1000 Kg / 

= 9.5 X IO"** Kgjm — 5 
s = 0.99 

= 0.5 mgjml 

E1 coeficieiite de transferencia de masa de la peticula puede ser es- 
timado en este sistema intermitente utilizando la siguiente correlacion: 



donde pj, es la densidad del adsorbente, A/) es la diferencia de den- 
sidćid entre el adsorbente y el liquido y es la viscosidad del h'qniđo. 

La difusividad de la proteina puede ser estimada por medio de la 
siguiente correlacion erapirica: 


^AB — 9*4 X 10* 


. T 


donde: 


Dab' Difusividad molecular. [m^/s] 

T‘. Temperatura absoluta. [*’/{'j 

Ma’ Masa molecular de la proteina. [Daltons]. 


Solucion: 

Para mostrar el uso de modelos cineticos, en este ejemplo se desa- 
rrolla una solucion empleando tres modelos diferentes. 

Primero se pueden realizar los calculos comunes a las tres soluciones. 
a) Calculo de la difusividad; 


Dab 

Dab 
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b) Calculo đel coeficiente de transferencia de masa: 


kL = 


2x5.5x10-” ^ 

90 X 10-® m 

9.5 X 10 


+ 0.31 ^ 

x^ 28 j^ 


-4 Kg 

m—s 


1028 ^ X 5.5 X 10-" ^ 

s , 

9.5 X IO--* ^ x9.8 


:) 


-3/3 


(1028 g)' 




kl = 


4 X 10'® — 
s 


m 


Solucion 1.- EquiHbrio lineal y control de la peh'cula. 

En esta solucion se supone un equiUbrio lineal y que el coeficiente de 
transferencia de masa de la peh'cula controla la rapidez de la adsorcion. 

' La relacion de equilibrio esta dada por una aproximaci6n lineal al 
equilibrio en el rango 0 < y < 0.5, de tal manera que: 


q = 80j/* (A) 

el balance de soluto en el Uquido es: 

cV^ = -RV (B) 

el balance de soluto en el adsorbente es; 

V{l-e)f^=RV (C) 

la transferencia entre las fases: 


R = k[,a{y - y*) 

combinando las expresiones A, B y D, se tieiie; 


dy 

dt 



(D) 

(E) 
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combinando B y C e integrando con las condiciones: 
y = ; 9 = 0 | 

y y ; 9 = 9 1 

se obtiene la Hnea de operacion, I 

9 = ^j47y(y^-*^) (F) ! 

sustituyendo (F) en (E) y rearreglando; 

đy , {ha kia \ kLopA 

Tt ^ + WrT)) ^ - T^r^T) (°) 

integrando ( G ) con las condiciones: 

t = Q y = yA ; 

■i 

se puede obtener: 

^ = fi) ™ ; 

donde; 




kia 


kia 




K(\ - s) 
ki,a 


(I) 


(J) 


La ecuacion (H) describe la variacion đe la concentracion de soluto 
en la fase liquida conforme transcurre el tiempo de adsorcion t. 
Calculos Numericos; 


a 

a 

a 

kia 

kta 


6(1-g) 

dp 

6(1-0.99) 

90 X 10"® m 
666 m'"' 

4 X 10”® — X 666 m”^ 
s 

2.66 X 10”® s~^ 
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TJtUizando (I); 


B 

B 


2.66 X 2.66 x 

0.99 '^80x(l-.99) 

6.011 X 10"^ s~^ 


Utilizando (J); 


_ (2.66 X 10“®s"^)(0.5 mg/ml) 
80(1 -0.99) 

C = 1.66 X 10”® rng/$ — ml 


y (H) queda expresađa como: 


y = 0.276 + 0.224 ez:p(-6.011 x 10”® 0 

— = 0.553 + 0.447 ea:p(-6.011 x 10"® i) 

Va 

En la Figura 7.21 se muestra la variacion de la concentracion de 
soluto en la fase h'quida en funcion del tiempo de adsorcion, tal y como 
lo predice la expresi6n anterior con fcf, = 4 x 10”® m/s. Asimismo, se 
presentan los resultados para ki = 7 x 10“^ m/s para fines de com- 
paracion. 

Solucion 2.- £quilibrio de Langmuir y pelfcula controlante. 


En esta solucion se considera que el equilibrio es de tipo Langmuir 
y la resistencia controlante esta localizada en la peli'cula de h'quido. 

La expresi6n de equilibrio esta dada por: 


^ Kd + y* 

El balance global de soluto: 


(A) 
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Figura 7.21: Ejetnplo 7,5.- Adsorcion intermitente de ImG. Equilibrio 
linealypeliculacontrolante. a) ki = 7x10“^m/sb) ki = 4xl0~® m/s 

La velocidad de transferencia de soluto por: 

R = kLa{y - y*) (C 

E1 balance de soluto entre Ićis fases por: 

e~ = ■~kiaiy - y*) (D 

Las ecuaciones A, B y D, pueden ser resueltas utilizando un metod 
de integracion numerico, para obtener la variacion de la concentracio 
con el tiempo. En la Figura 7.22 se maestra la curva obtenida utilizanc 
un valor de = 7 x 10“^ m/s, en lugar del valor obtenido median 
la correlacion, con el objeto de aproximar mas el modelo a los dat< 
expenmentales. 

Solucion 3.- Equilibrio tipo Langmuir y resistencias comfc 
nadaš poro y pelicula. 

En este modelo se supone que la velocidad de adsorcion esta coiiti 



ti. DISENO DE ADSORBEDORES 


355 



Figura 7.22: Ejemplo 7.5.- Adsorcion intermitente de ImG. Equilibrio 
tipo Langmuir. Cinetica lineal. Modelo y datos experimentales. Datos 
de: Horstman y Chase, 1989. 


lađa por !a transferencia de la proteina a traves de la peli'cula que rodea 
la particula del adsorbente y por la difusion efectiva de la proteina al 
interior de los poros del adsorbente. Asimismo, se supone que en la 
superficie del adsorbente la concentracion de proteina en el liquido esta 
en equilibrio con la concentracion de proteina en el solido, relacionadas 
por una expresi6n tipo Langmuir. 

El balance de soluto al interior del poro es; 






(A) 


donde es el radio de la particula. 

El balance de soluto entre las fases en la superficie del adsorbente: 


li‘=Ko 

El cambio de la concentracion en el seno del solvente 


(B) 



-kLa{y - y,) 


La relacion de equilibrio: 




(C) 
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“ Kd + Vi 

(D) 

y las condiciones iniciales y de frontera, 


II 

o 

II 

If 

o 

(E) 

dvi 

r = 0 ^=0 

OT 

(F) 

de acuerdo a la regla de derivacion de la cadena, 


II 

(G) 

derivando la ecuacion (D) 


_ Kd 9o 

dVi ~ {Kd + y0"- 

(H) 


combinando Itis ecuaciones (G) y (H), 


dgj _ Kd^o dvi 

dyi ~ {Kd + Vif dt ^ 

combinando el resultado anterior con la ecuacion (A), 

^ ^_ Đp _ f ^ 

dt £,• + (1 - £.) V rdr) 

Las ecuaciones anteriores pueden expresarse en forma adimensiona 
utilizando el siguiente cambio de variables: 


W = 



VA 


T 

z = 

Ra 


Dj,t 

T = 

m ^ 1 

fil 


Efectuando el cambio de variables se obtiene el siguiente sistema d< 


ecuaciones: 
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Ti«mpo (min) 


Figura 7-23: Ejemplo 7.5.- Adsordon intermitente de ImG. Equilibrio 
Langmuir y resistencias combinadajs peh'cula y poro. Datos: Horstman 
y Chase, 1989. 
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Figura 7.24: Sistema de adsorcion tipo tanque agitađo continuo. 

7.4.2 Adsorbedores Tipo Tanque Agitado Con¬ 
tinuo 

Otro tipo de arreglo utilizado en procesos de adsorcion industriales es 
el adsorbedor tipo tanque agitado con alimentacićn continua. 

Una aplicacion particular de este arreglo es ?n el procesamiento de 
caldos de fermentacion completos (con una filtracion gruesa previa en 
cribas vibradoras), ya que no presenta los problemas de taponamiento 
con la biomasa como cuando se trata de procesar estos caldos directa- 
mente en columnas de lecho fijo. 

La operacion se efectua (Figura 7.24) alimentando al tanque ad¬ 
sorbedor, donde inicialmente se coloca el adsorbente en solvente puro, 
un flujo F de solucion con una concentracion de soluto yA- Durante 
la operacion el adsorbente se mantiene en el interior del tanque y la 
corriente agotada se retira contiiiuamente del tanque . Una vez que 
se alcanza cierta concentracion de soluto en la corriente de salida, se 
interrumpe la operacion y se recupera el soluto concentrado en el ad¬ 
sorbente, 

En una primera aproximaci6n para obtener el modelo del proceso del 
proceso, se puede considerar que el tanque esta perfectamente agitado, 
de tal manera que la concentracion de soluto a. la salida es igual a la 
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Figura 7.25: Concentracion en el lfquido de sali da de un adsorbedor 
continuo tipo tanque agitado. Fuente: Belter et al, 1988. 

Reproducida con el permiso de John Wiley and Sons, Copyrjght ©1988. Todos los dereohos 
reservadofl. 


concentracion de este en la solucion dentro del tanque, 

En este sistema la cantidad de soluto adsorbido sobre la superficie 
đe adsorbente varia con el tiempoj lo que se traduce en una operacion 
en estado no-estacionario, Por lo tanto, la concentracion de soluto 
en la superficie del adsorbente 9 y la concentracion de soluto en la 
solucion de salida y, son ambas funciones del tiempo de operacion. El 
comportamiento cualitativo del sistema puede representarse de acuerdo 
a la Figura 7,25, 

De acuerdo con la figura aun en ausencia de adsorcion, la concen¬ 
tracion de soluto en la corriente de salida var/a con el tiempo. Por 
otro lađo, si la adsorcion es muy rapida, la concentracion de soluto en 
la solucion sera baja por un cierto tiempo, hasta que se alcance la sa- 
turacion del adsorbente; una vez ocurrido lo anterior la concentracion 
aumentara siguienđo un patron niuy semejante al caso eii que no existe 
adsorcion, En el caso general la velocidad de adsorcion es iiitermedia 
entre los dos casos descritos anteriormente. 

Para un adsorbedor continuo tipo taiiqije agitado el inodelo que 
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describe la ađsorcion, debe integrar la isoterma de adsorcion, el balance 
de masa, la expresi6n de la rapidez de la adsorcion y las condiciones đe 
frontera. 

El balance de masa del soluto en ta fase liquida se puede expresar 
en palabras como: 


velocidad đe acumulacion — velocidad de entrada ~ velocidad de 

salida — velocidad de adsorcion 


EV'^ = F{yA-y)-VR (7.43) 

el balance de soluto en el adsorbente: 

V(l-£)^ = Vfl (7.44) 

donde V es el volumen de la mezcla (solucion y adsorbente) en el 
adsorbeđor, yA y V son las concentraciones de soluto a la entrada y la 
salida, respectivamente. La fraccion de volumen de liquido ( sin incluir 
el h'quido en los poros) al volumen total de la mezcla es e. El flujo đe 
alimentacion es F. La velocidad de adsorcion de soluto por unidad de 
volumen de la mezcla de adsorcion es R. 

Como se presento en seccion 7.2, la velocidad de adsorcion depende 
de los mecanismos controlantes de la transferencia de masa. De tal 
manera que la expresi6n para R depende del sistema particular y debe 
ser determinada experimentalmente. 

El caso mas sencillo que permite obtener un fnodelo mediante inte- 
gracion analitica, es el caso donde la velocidad de adsorcion puede ser 
aproximada mediante un modelo lineal y la isoterma de adsorcićn es 
lineaL Para este caso la velocidad de transferencia đe masa esta dada 
por: 


R - ka{y - y') (7.45) 

donde k es nuevamente el coeficiente de transferencia de masa, a 
es el area de adsorbente por unidad de volumen de mezcla, y es la 
concentracion de soluto en el seno del liquido, y j/* la concentracion 
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hipotetica de h'quido en equilibrio con la concentracion de soluto en el 
adsorbente. 

La isoterma de adsorcion lineal se puede expresar como: 


q = I<y* (7.46) 

La solucion de las ecuaciones (7.43), (7.44), (7.45 ) y (7.46) es: 


yA~y _ 

VA r2 - ri r2- ri 


(7.47) 


que es la la expresi6n de la variai'ion de la concentiacion de soluto 
en la fase liquida con el tiempo de adsorcion. 
en la expresi6n anterior: 


ri 


A 

B 

C 


-B + - \AC 

2A 


-B - _ 4X(7 

2A 

1 

F ka f ^ ^ 


kaF 


eK{\-e)V 


Ejemplo 7.6.- Recuperacidn de antibioticos por adsorcion. 

Como alternativa a los procesos tradicionales de recuperacidn de 
antibioticos, donde el primer pašo consiste en una filtracidn para la 
eliminacion de mlcelio y esporas, se desea analizar la posibilidad de 
una recuperacidn directa del producto por medio de adsorcion idnica 
en un arreglo tipo tanque agitado continuo. 

En un estudio piloto se desea estimar el tiempo para obtener el 90% 
de recuperacidn de un antibidtico de una corriente de alimentacidn que 
fluye a razdn de 3 l/ft con una concentracion de 1 mgjl de antibidtico. 

El ad.sorbe[ite empleado inicialmente esta iibre de soluto y su cons- 
tante de equilii.)rio lineal es 110. La relacidn de volumen de lfquido a 
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volumen total que va a ser empleada es de 0.8. E1 volumen de reaccii 
es de un litro. 

Como primera aproximacion se puede considerar que la resistent 
controlante es la de la peh'cula con un k^a = 62.4 h~^. 

Solucion: 

Las constantes A, B y C estan dadas por: 

= 1 

3 i 62.4 / 0.8 \ 

{0.8){W)’^ 0.8 V (1-0.8)110y 

= 84.59 h-^ 

(62.4 i) 

(0.8)(110)(1 -0.8)(1/) 

= 10.63 A"’ 

Ti y r 2 estan dadas por: 

(-84.59 h-^) ± v^(84.59 - 4(”l)(ioT63''/i^2) 

2 

-0.126 h-^ 

-84.46 h-' 

Se puede definir el građo de recuperacion mediante la sjguiente 
presion: 


A 

B 

B 

C 

C 

Asi'mismo 

n ~ 

ri = 
Ta = 


Recuperadi. = - Ii Fydt 

/„ FVAdt 

combinando la expresidn anterior con la ecuacion (7.47), 

~ fo ^ 

, , Jo Jo \ n-ri r2-ri J 

Recuperacion =- —-7 -— 

/„* 

efectuanđo la integracion, 
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., ' - h -1) 

Recuperacion = -^- 

sustituyendo valores, 

^ ^ _ 7.95(1 - ^ l_g ^ 10^5^1 _ g-8.440ij 

t 

de donde; 


i — 1.75 /t 

7.4.3 Adsorcion en. Lecho Fijo 

La adsorcion en lecho fijo es la operacion mas empleada a escala in- 
dustrial para la concentracion de caldos . Este tipo de operacion se 
efectua en columnćis empacadas con ađsorbente. Por la parte superior 
de la columna se alimenta la solucion que contiene el soluto de interes. 
Durante su pašo por la columna el soluto es adsorbido en el lecho y la 
solucion agotada es obtenida en el fondo de la colurrina. Una vez que 
la concentracion de soluto a la salida alcanza una cierta concentracion, 
se interumpe la operacion y se recupera el soluto concentrado. A esta 
tečnica tambien se le conoce como Cromatografi'a Frontal. 

En la descripcion de la adsorcion en columna se utilizan graficas de 
la variacion de la concentracion de soluto la salida de la columna con 
el tiempo. Estas graficas son Ilamadas curvas de ruptura. 

Curva de Ruptura 

En la Figura 7.26 se presenta un esquema de adsorcion en una columna 
de longitud L (la columna se presenta acostada solo para efectos ex- 
plicativos). 

La parte de la figura Ilamada ‘^Leclio de Adsorbejite” muestra como 
se va cargando de soluto el ađsorbente del ledio confornie transcurre el 
tiempo. En nn tiempo intermedio (t + dl) cuaiido aiin no se agota la 
columna, se pueden di.stinguir tres zoiias en el l(;dto de adsorcion; 
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Figura,7.26: Adsorcion de soluto y c'urva de ruptura en columnas. 
























r.4. DISENO DE ADSORBEDORES 


365 


La Zona đe Equilibrio (ZE) donde el adsorbente se encuentra en equi- 
Ubrio con la concentracion de soluto de la solucion de entrada. 
En esta zona la concentracion de soluto en el adsorbente es cons- 
tante e igual a, q fiyA)i donde la funcionalidad / depende del 
tipo de equiUbrio. 

La Zona de Transferencia de Masa (ZTM) donde la concentracion de 
soluto en el adsorbente van'a a lo largo de la zona. 

La Zona No Utilizada (ZNU) donde no se ha presentado adsorcion, 
de tal manera que la concentracion de soluto en el adsorbente es 
igual a la que tema inicialmente 

Conforme transcurre la adsorcion ta ZE va ocupando toda la co- 
lumna, la ZTM se acerca a la salida de la columna y la ZN U tiende a 
desaparecer. 

En la misma Figura 7.26 la parte “Solucićn de Salida*’ muestra 
como varia la concentracion đe soluto en la solucion a la salida de 
la columna y(L,t) , conforme transcurre el tiempo de adsorcion. Se 
pueden ditinguir tres eventos importantes en esta parte de la Ugura; 

Para tiempos menores a tu cuando la Zona de Transferencia de Masa 
atin no llega a la salida de la columna, la concentracion de soluto 
en la solucion a la salida de la columna y{L, t), es muy baja e igual 
a la mini ma detectada por el adsorbente (para fines practicos 
esta concentracion puede tomarse como cero). 

En el tiempo de ruptura la Zona de Transferencia de Masa ha 
alcanzado la salida de la columna, de tal manera que se ha in- 
crementado la concentracion de soluto en la solucion de salida 
alcanzando el valor de diseho yR. Este valor es la maxima con- 
centracon de soluto permitida en la solucićn de salida y representa 
las perdidas de soluto tolerables en el proceso. El tiempo Ir marca 
la terminacion del ciclo de adsorcion. 

En caso de continuar la operacion la concentracion de soluto en la 
solucion de salida seguira increnientaiidose hasta igualar la con- 
centraciott de soluto yA. 
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La curva que describe ja conceiitracion de soluto en la solucion de 
salida en el tiempo, y{L,t) vs se Hama Curva de Ruptura. La forma : 
particular gue toma la curv a de ruptura depende tanto del tipo^de equi ~"^ 
Hbrio del s is te m a que se trate, como de los mecanismos de transporte 
involucrados. 


Ejemplo 7.7.- Adsorcion en una columna ideal. 

C> 

Calcular la duracion del ciclo de una colunma que opera con un 
flujo d^O Ijmin de una solucion que contiene 6 g/l de estreptomičina. 
La columna esta empacada con 10,000 g de una resina cationica cuya 
adsorcion maximaes; = 1.56 g/g (Payne, 1989). rck><i 

Suponer que en el rompimiento toda la columna esta en equilibrio 
con la solucion de entrada. 


Solucion: 

El balance de masa global en la columna es; 


FgA^t = goS ^ 


despejando At y sustituyendo valores se tiene: 


goS 

Fva 

(1.56 g/ff)(10,000 g) 

(10 //mm)(6 g/l) 

260 min 
4.3 k 

En la Figura 7.27 se presenta un esquema de la columna y de la 
curva de ruptura para este ejemplo. 

Ejemplo 7.8.- Adsorcion de lisina. 

Se desean producir 8000 ton/aho de lisina a partir de un caldo que 
contiene 20 g/l de este aminoacido, u ti lizan do adsorcion por intercam- 
bio ionico. Los datos de equilibrio muestran que qo = 110 g/L 


At = 

At = 

At = 
At = 
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y (i.t) 


F=10Wnin 



Figura 7.27; Columna y curva de ruptura para Ejempto 7.7. 
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Estimar las dimensiones volumetricas de un sistema de 3 adsorbe- 
dores en carrusel, en el cual cada lecho es lavado y eluido una vez que 
esta completamente agotado. Se estima que el ciclo tiene una duracion 
de 4 horas (adsorcion, elucion y lavado). 

Solucion: 

a) Calculo del flujo total a procesar (3 turnos 310 diaa laborables). 


F 

F 

F 


produccion 


VA 
X 10® 


310 


dia 
24 h 


20 f 

5.37 X 10^ l/k 


b) Calculo de la cantidad de resina necesaria en procese: 


5 

5 

S 


Fva 

5.37 X 10^ f X 20f 

110 s 

I dt resina 
9763 -;- 


c) Calculo del volumen del adsorbedor: 


V = St 

V = 9763 I x4 h 

h 

V = 39,000 / 

Se requieren 3 adsorbedores de 39 cada uiio. 

La prediceion del co mportamiento r eal de la curva de raiptnr^. 
nalisis frqjtit^l),_ permite diseiiar columnas para lograr . ciectQ...grado f )e 
recuperacidn, estimar las perđidas y determinar el tiempo Ir de cada 
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ciclo, asi como para estimar dimensiones y arreglos de los equipos para 
la fase de adsorcion {Yang y Tsap, 1982). 

Existen diferentes metodos para predecir la forma de la curva de 
ruptura entre los cuales se encuentran: 

- Los metodos aproximados. 

- Los metodos basados en la teon'a de platos. 

- Los metodos basados en la teoria cinetica. 

- Los metodos basados en la teon'a de equilibrio 


Los dos primeros metodos no est^ basados en la obtencion de mo- 
delos a partir de relaeiones de equilibrio y balances de masa, mientras 
que los metodos tercero y cuarto si lo estan, Esta variedad de metodos 
se debe principalmente a que las expresiones matematicas de las curvas 
de ruptura son dificiles de manejar en algunos casos. 


P. 


Analisis Aproximado 




I 

I 


Este metodo es especialmente iltil para isotermas de adsorcion favora* 
bles. Bajo estas condiciones, se supone que la adsorcion se desarrolla 
formandose una zona de transferencia de masa dentro de la columna con 
un perfil de concentracion constante qae viaja a lo largo de la columna 
(Figura 7-28), 

Para caracterizar la curva de ruptura se seleccionan dos concentra- 
ciones* La concentracion j/k de ruptura que es la maxima concentracion 
que se puede tolerar a la saliđa, y la concentracion ys que corresponde 
a la concentracion a la salida cuando el lecho se considera agotado. Una 
guia general es considerar: 

VR = 


ys = 0.9yA 

donde yA es la concentracion de soluto en la solucion a la entrada. 
Si se supone que la zona de transferencia de masa (ZTM) se mueve 
^ lo largo del ledio coii uiia velocidad constante i?, en el tieinpo 



C^HVi 4 * rupluri 



»a 


ip« 


con patron constante. 
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existe una zona en la parte superior de la columna donde el adsorbente 
esta saturado y una zona en el fondo de la columna donde se localiza 
la ZTM. 

El tiempo que tarda en salir la ZTM de la columna es At — ts — Ir. 
Por lo tanto se puede establecer que la longitud de la columna que esta 
gaturada Zs en el tiempo tR es : 

Z$ = ’&tR — 'dAt (7.48) 

donde 



■Jl.5 

II 

(7.49) 

y L ia longitud de la columna. 

Combinando las expresiones anteriores $e obtiene: 

< 



(7.50) 

La longitud de la ZTM Za esta dada por: 


II 

(7.51) 


Se pueden uti lizat estas relaciones para estimar la fraccion de lecho 
que esta utilizado cuando termina la operacion o sea en el tiempo tR, 
considerando simetrica la curva de ruptura, de tal manera que : 

En la zona de saturacion: 

9 = /(Va) 

y en la ZTM : 

9 = ^/{Va) 

donde la funcionalidad dependera del tipo de isoterma. 

En base a lo anterior la fraccion de ledio utilizado esta dada por: 

fiVA) /. 
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0=1 ~ 


Af 

2 tji 


(7.52) 


La fraccion de lecho utilizado dada por la ecuacion (7.52) debe ser 
obtenida experimentalmente y puede ser utilizada para escalamiento. 
En este procese, la longitud đe la columna y la velocidad de alirnen- 
tacion deben permanecer iguales en ambas escalas para mantener el 
mismo patron de adsorcion. Esto conduce al diseno de columnas poco 
esbeltas con poca caida de presion en jas cuales debe asegurarse una 
distribucion uniforme del liquido. 


Teorfa de Platos 

Cuando se utiliza la teoria de platos la columna se modela mediante 
una serie de etapas en equilibrio como se muestra en la Figura 7.29. 
De acuerdo a dicha figura la caiitidad de adsorbente esta fija en cada 
etapa y el liquido iluye a traves de todas las etapas transportando al 
soluto. El empleo de esta teoria permite disenar columnas en forma 
muy sencilia. 

Una limitacidn del empleo de la teoria de platos es que solo puede 
ser utilizada para sistemas con isotermas lineales. Ademas, en su forma 
original esta teoria es de uso limitado por su incapacidad de predecir el 
numero de etapas o la altura reat de cada etapa y el efeeto del cambio 
de las condiciones de operacion sobre el comportamiento de la columna. 

Consiđerando el arreglo que se muestra en la Figura 7.29, el balance 
de masa de soluto en la fase l]quida en la etapa n, puede expresarse en 
palabras como; 

Velocidad de acumulacion de soluto en el li'quido = Velocidad de en- 
trada de soluto - Velocidad de sali da de soluto - Velocidad de adsorcion 
de soluto 

y por medio de la ecuacion : 

= Fy„., - Fy„ - (1 - £>1^^ (7.53) 

donde: 


n: Numero de etapa. 










374 


CAPiTULO 7. ADSORCION 


V: Volumen de la etapa (vol. del h'quido + vol. ađsorbente). 

£1 Volumen de h'quido por volumen de etapa. 

F: Flujo de alimentacion (constante entre etapas para soluciones 
dilmdas). 

yn: Concentracion de soluto en la solucion en la etapa n (masa de 
soluto por volumen de solvente), 

Concentracion de soluto en el ađsorbente en la etapa n (masa de 
soluto por volumen de ađsorbente). 

El modelo supone que cada etapa esta en equilibrio de tal manera 
que para isotermas lineales; 


9n = Kvn (7.54) 

combinando las ecuaciones (7.53) y (7.54) se obtiene: 

((£ + (I- ^)K)V]^ = F(y„., - y^) (7.55) 

donde el termino en el parentesis cuadrado de la izquierda de la 
expresi6n anterior representa nn volumen hipotetico. 

V = [e + (1-£)A']V 

La ecuacion (7.55) puede ser resuelta con las siguientes condiciones: 

- En el tiempo t = 0, i/n = 0 para n = l,2,3,4v”N 

- En cualquier tiempo t=t, y(alimentacion) = yA 

La solucićn del anterior sistema de ecuaciones se facilita definiendo 
un tiempo adimensional mediante la siguiente expresi6n: 

Ft 

“ |(£ + (1 - c)K)V\ 

o bien en terminos de! volumen de lecho V = NV^ 
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NFi 

[(e + (i-e)/qv; 

donde N es el numero de etapas. 

La ecuacion (7.55) queda expresada como: 

= J/n-l - yn (7.56) 

La solucion de la ecuacion (7,56) esta dada por: 

(7,57) 

La ecuacion anterior puede ser expresađa đe forma mas compacta 
manejando su forma diferencial: 


\fc =0 / , 


dyr, _ Va^ ^ 
dr (n — 1)! 


(7.58) 


que representa una distribucion de Poisson. Puede observarse en 
la Figura 7.30 que conforme se incrementa el numero de etapas, la 
distribucion de Poisson se aproxima a una distribucion normal, entonces 
se pnede efectuar la siguiente aproximaci6n: 


dr 


VA 

{2Tr)^(TA 


exp 



(7.59) 


De acuerdo a la definicion de media y desviacion estandar, con ayuda 
de la ecuacion (7*58) se puede encontrar que la expresi6n (7,59) tiene 
una media = 7V y una desviacion estandar <7^ = y/N cuando n ^ N 
(a la salida de la columna). 

La forma integrada de la ecuacion (7,59) para el caso de n = 
conduce a una expresi6n de la siguiente forma: 


donde: 




(7.60) 
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Tabla 7.3: Valores de la f unci on error Erf(x), 


X 

0 

1 

2 

3 

4 

5 

6 

7 

8 

9 

0.0 

0.000 

o.on 

0.023 

0.034 

0.045 

D .056 

0.068 

0.079 

0,090 

0.101 

0-1 

0.112 

0.124 

0.135 

0.146 

0.157 

0.168 

0.179 

0.190 

0.201 

0.212 

0.2 

0.223 

0.234 

0.244 

0.255 

0.266 

0-276 

0.287 

0.297 

0,308 

0.318 

0.3 

0.329 

0.340 

0.349 

0-359 

0 . 36 d 

0.379 

0.389 

0.399 

0-409 

0.419 

0.^ 

0.428 

0.438 

0 . 44 T 

0.457 

0.446 

0.475 

0.485 

0.494 

0,503 

0.512 

0.5 

0.521 

0.529 

0.538 

0.546 

0-555 

0.563 

0.572 

0.580 

0.588 

0.596 

0.6 

0.604 

0.611 

0.619 

0.627 

0.634 

0.642 

0.649 

0.657 

0.664 

0.671 

0.7 

0.678 

0.685 

0.691 

0.698 

0.705 

0.711 

0.717 

0.724 

0.730 

0.736 

0.8 

0.742 

0.748 

0.754 

0,759 

0.765 

0,771 

0.776 

0.781 

0,787 

0.792 

0.9 

0.797 

0.802 

0.807 

0.812 

0.816 

0,821 

0.825 

0.830 

0.834 

0.839 

l.O 

0.843 

0.847 

0.851 

0.855 

0.859 

0-862 

0.866 

0.870 

0,873 

0.877 

1.1 

0.880 

0 .S 84 

0.887 

0.890 

0.893 

0.896 

0.899 

0.902 

0.905 

0.908 

1.2 

0.910 

0.913 

0.916 

0.918 

0.921 

0.923 

0.925 

0.928 

0.930 

0.932 

1.3 

0.934 

0.936 

0.938 

0.940 

0.942 

0.944 

0.946 

0.947 

0.949 

0.951 

1.4 

0.952 

0.954 

0.955 

0.957 

0.958 

0.960 

0.961 

0.962 

0.964 

0.965 

1.5 

0.966 

0.967 

0.968 

0.970 

0.971 

0.972 

0.973 

0.974 

0,975 

0.975 

1.6 

0.976 

0.977 

0.978 

0.979 

0.960 

0.980 

0,981 

0.982 

0-982 

0.983 

1.7 

0.984 

0.984 

0.985 

0.986 

0.986 

0.987 

0,987 

0.988 

0,988 

0.989 

1.8 

0.989 

0.990 

0.990 

0.990 

0.991 

0.991 

0.991 

0.992 

0,992 

0.992 

1.9 

0.993 

0.993 

0,993 

0.994 

0.994 

0.994 

0.994 

0.995 

0.995 

0.995 

2.0 

0.995 

0.997 

0.998 

0.999 

0.999 

1.000 

1.000 

1.000 

1.000 

1.000 


r-To 

V = ~T- 

y Brf es ia funcion error dada por: 

Erf{x) — ™ 

V^r Jq 

Los valores de esta funcion simetrica estaii dados en la Tabla 7.3. 

En ia Figura 7.31 se presenta la curva de y{L, r) vs r para el caso 
de N = 100. En la misma figura se presenta la curva para la derivada 
de la funcion: 

Va đr 

La ecuacion (7.60) puede ser expresada en funcion de] t lem po real 
utilizando la definicion de t para obtener: 
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Figura 7.31; Curva de ruptura por teon'a de platos con N=100. 





r 

( 
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1 + ^r/ 


f - 1 


2^ 

7n 


o bien como; 


y{L,t) 


IfA 

2 


1 + Erf 


t-to 

2 ^ to 

\/N 


(7.61) 


(7.62) 



donde la desviacion estandar a esta dada por 

La ecuacion (7.62) describe la curva de ruptura que predice la teona 
de platos. Esta permite caracterizar columnas mediante el ajuste de 
datos experimentales y la determinacion de los parametros hlpoteticos 
N y HETP dados por la ecuacion : 

HETP = 4 (7.63) 

N 

donde HEPT es la altura equivalente de un plato teorico (de sus 
siglas en ingles). 

La teoria de platos no permite predecir la forma de la curva de 
ruptura cuando cambian las condiciones de operacion. Sin embargo, 
con este proposito suelen combinarse frecuentemente los resultados de 
la teon'a de platos con los de la teon'a cinetica que se presenta en la 
siguiente seccion. 

Teoria Cinetica 

Los modelos de columnas de adsorcion que se enmarcan dentro de la 
teon'as cinetica se desarrolian mediante la combinacion de balances de 
masa, relaciones de equilibrio, relaciones de transferencia de masa entre 
las fases y las condiciones iniciales y de frontera del sistema. 

Considerando una seccion de una columna como la que se muestra 
en la Figura 7.32, el balance de soluto en la fase liquiđa en uii elemente 
de Volumen puede ser expresado en palabras como: 

Velocidad de acumulacion de soluto en la fase liquida = Velocidad 
de entrada de soluto por conveccion - Velocidad de salida de soluto por 
conveccioii + Velocidad de entrada de soluto por dispersion - Velocidad 
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Figura 7,32: Componentes del balaiice de soluto en un elemento d( 
volumen de una columna de adsorcion. 
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(le salida de soluto por dispersion - Velocidad de adsorcion de soluto 
por el solido. 

En un sistema isotermico y desprecianđo los efectos radiales este 
balance puede ser escrito como: 


eAVy\t+At-eAVy\t , , 

- — - = ty\g - 

+ (-£ 1 )^ 1 . 

- i-«' “ 

dividienđo entre AV — AAz y tomando li'mites, se obtiene la ecua- 
cion diferencial que describe el balance de soluto en una columna: 


dt~ dz^ 


- V- - R 

az 


(7.64) 


donde E es el coeficiente de dispersion axial basado en el area 
transversaJ del iecho (este coeficiente debe distinguirse del coeficientf 
D el cual esta basado en el area transversal solo del liquido), v es h 
velocidad superficial del fluido {FjA\ R es la velocidad de transferen 
cia de masa entre las fases por unidad de volumen del Iecho (solido H 
h'quido). 

La diversidad de modelos existentes para lechos empacados de a 
cnerdo a la teon'a cinetica, se deriva por un lađo de los diferentc 
mecanismos que pueden controlar la velocidad de transferen cia de mas 
entre las fases (pelfcula, poro, resistencias combinadas, etc.), es dec 
de la forma qne adopta el termino R de la ecuacion (7.64), y por ott 
lađo de la forma de la curva de equilibrio (lineal, Langmuir, etc.) qi 
tambien introduce variabilidad al modelo. Ademas, el modelo puede 
no considerar los efectos de flujo no ideal contemplados en el termit 
de dispersion axia! (Tabla 7.4). 


En los siguientes parrafos se presentan algunos modelos particular 
de la teon'a cinetica. 

Modelo Cinetico : Equilibrio no Lineal Favorable y Fuer 
Impulsora Lineal.- En algunos casos la acuimiiacion en la. [ase lt'qui 
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Tabla 7.4: Algunos factores a cousiderar en un modelo cinetico de 
sorcion. 


Tipo de 
E^uilibrio 

Resistencia 

Controlante 

Efecto 

Mezclado 

Lineal 

Favorable 

Desfavorable 

Irreversible 

Poro 

Superficie 

Pebcnla 

Combinadas 

Flujo ideal tlpo tapon 

Flujo tapon con dispersidn axial 


ad- I 


es mudio menor que la acumulacion en la fase solida (equilibrios favo- 
rables) y la dispersion es despreciable. En estos ceisos el retetrdamiento 
de la curva de ruptura solo obeđece a los mecanismos de transferencia 
de masa. Bajo estas condiclones la ecuacion (7.64) se puede escribir 
como: 


(7-65) I 

El balance de masa del soluto sobre el adsorbente se puede expresar 1 
como: I 

= (7,66) I 

El termino R de las ecuaciones (7.65) y (7.66) solo depende del ] 
mecanismo controlante de la transferencia de masa. A continuacion se 
presentan algunos casos particulares: 

Caso 1 ; Control de la transferencia en la pelicula.* Si la velocidad 
de transferencia de masa esta controlada solo por la pelicula de fluido 
que rodea la parti'cula de adsorbente entonces, 

R = kLa{y-y*) (7.67) 

combinando las ecuaciones (7.65), (7.66) y (7.67) se obtiene el si- 
guiente par de ecuaciones: 


dy 

~ = ki^a(y - t/') 


( 7 . 68 ) 
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(1 - e)|“ = ha{y ~ y*) (7.69) 

E^tas ecuaciones pueden expresarse en forma adimetisional (solucion 
universal) utilizando el siguiente cambio de variables:* 

V 

Ha (t - y) 



9 « 


donde: 

Distancia axial adimensional. 

r: Tiempo adimensional medi do a partir de que la solucion alcanza e) 
punto z. 

yA’ Concentracion de sol uto en el h'quido a la entrada de la columna. 

gj*; Concentracion de referencia del soluto sobre el adsorbente. 

X: Concentracion adimensional de soluto en el liquido. 

Y'. Concentracion adimensional de soluto en el adsorbente. 

Las ecuaciones (7.68) y (7.69) adimensionalizadas se expresan: 

dx dY 

Caso 2 : Control de la difusion de! soluto en el seno del solido del 
adsorbente.- En este caso la velocidađ de traiisferencia de masa solo 
esta controlada por la difusion del soluto en el seno del solido y de 
acuerdo a la ecuacion (7.25): 
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R=(l - - q) (7.71) 

La combinacion de las ecuaciones (7.65), (7.66) y (7.71) conduce a: 

dv 

- - (1 - e)rl?,k^a(q* - q) (7.72) 

(1 - e)^ = (1 - e)tk,k,a{q* ~ q) (7.73) 

estas dos ecuaciones pueđen ser expresadas en forma adimensional 
con: 

T = ^sfc,a 

X = v/VA 
y ~ <ll<lR 


obteniendose la siguiente expresi6n : 

-| = f = 

Caso 3 : Control de la difusion del soluto al interior del poro.* En 
este caso la velocidad de transferencia de masa solo esta controlada por 
la difusion del soluto al interior del poro del adsorbente y de acuerdo a 
la ecuacion (7.32); 


^ ^pfepo(<?' - q) 

qRlyA 


(7.75) 


La combinacion de las ecuaciones (7.65), (7.66) y (7.75) conduce a: 
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/I 

Wi/. 


(7.77) 


Las dos ecuaciones anteriores pueden expresarse en forma adimen- 
sional con: 


^ _ zil^pkpa 

V 

_ ^pfepg {t - f) 

Ua 

X = vIva 

y = 9 /« 

obteniendose la siguiente expresion ; 

Caso 4 : Control de la dispersion.- Si ei mecanismo controlante de 
la transferencia de masa es solo la dispersion axial, la ecuacion (7.65) 
se puede aproximar a: 



= kda(y - y*) 


y el balance de soluto sobre el adsorebente como: 


(7.79) 


(1 - e)^ = kda(i/- p*) (7.80) 

Las ecuaciones anteriores pueden expresarse en forma adimensional 
utilizando el siguiente cambio de variables ; 




zkdd 

(t - ?) 

trfi(i-g) 



I 


386 


CAPrrULO 7 . ADSORCJON j 



f}R 


obteniendose la siguiente expresi6n : 

E1 analisis presentađo para cada uno de los casos anteriores puede 
ser extenđido para el caso en que el mecauismo controlante sea la 
reaccion de superficie. Sin embargo, como se ha planteado anterior- 
mente este mecauismo generalmente no es el controlante, Asi'mismo el 
analisis puede extenderse para el caso donde exista una combinaclon 
đe mecanismos controlantes, utilizando un coeficiente global de trans- 
ferencia. 

Numero de Unidades de Tiransferencia (NTU).- En las colum- 
nas de contacto diferencial no existen etapas reales de contacto y šepa- 1 
racion, como en el caso de las operaciones que se realizan en tanques. i 
Debido a lo anterior estas columnas se caracterizan utilizando el numero j 
de unidades de transferencia, que es una medida de la dificultad de la 
operacion. 

Las'ecuaciones adimensionales de cada uno de los cuatro casos an¬ 
teriores, permiten definir el concepto de numero de unidades de trans¬ 
ferencia đe una columna de adsorcion de ew:uerdo al tipo de mecanismo 
controlante. Este numero se define como la expresi6n que adimensio- 
naliza la ecuacion de balance. De acuerdo a lo anterior: 


NTUi = 

zkia 

V 

( 7 . 82 ) 

NTU, = 

/- £)\ 

( 7 . 83 ) 


\ V J \ VA ) 


NTUj, = 

V 

( 7 . 84 ) 

NTVi = 

zkda 

( 7 . 85 ) 


V 



7.4. DISENO DE ADSORBEDORES 


387 


donde los submdices L^s^p y d, especifican que el mecanismo con- 
trolante es la pelicula, la difusion en el seno del adsorbente, la difusion 
dentro del poro o la dispersion, respectivamente. 

Si se utilizan las correlaciones (7.26), (7.32) y (7.36), las ecuaciones 
anteriores pueden expresarse como: 


NTUl = 

zkLd 

V 

(7.86) 

NTU, = 

9fl(l - e) 
vdl Va 

(7.87) 

NTV^ = 

60zT/'p£>p(l — c) 

vdl 

(7.88) 

NTUd = 

ZV 

'lE 

(7.89) 


Los valores de NTU pueden ser estimados con las ecuaciones an¬ 
teriores y con correlaciones para calculo de parametros de acuerdo a 
la geometria del sistema y a las condiciones de operacion. Por otro 
lađo, estas mismas expresiones pueden ser utilizadas para el calculo de 
parametros utilizando datos experimentales. El mecanismo controlante 
es aquel cuya NTU sea el menor. 

En terminos de los grupos adimensionales anteriores, las concentra- 
ciones adimensionales de la curva de ruptura son funcion de ^ y t, es 
decir: 


X = /({, t) (7.90) 

No existe una solucion general para estas ecuaciones diferenciales. 
Sin embargo^ estas ecuaciones han sido resueltas para algunos casos 
particulares* Dentro de estos se puede destacar el caso desarrollado 
en la literatura para equilibrios favorables Ilamado ‘^Patron constante” 
(Hali et a/, 1966), En este caso la curva de ruptura es caracteristica de 
cada mecanismo controlante, 

Asimismo se puede citar los resultados que se oblienen cuando la 
curva de equilibrio es lineal o cuando se usa el modelo de adsorcion a 
contracorriente* 
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Estos dos ultimos casos se presentan en los siguientes parrafos, lo 
cual permite precisar la metođologi'a del uso de los modelos cineticos. 

Modelo Cinetico: Equilibrio Llneal y Fuerza Impulsora Li- 
neal en el Li'quido. 

Este modelo puede ser aplicado cuando se utilizan razonablemente 
las siguientes consideraciones: 

- El proceso es isotermico. 

- La relacion đe equilibrio es lineal, 

- La fuerza impulsora de la adsorcion es lineal. 

- No existe dispersion en la columna. 

- La acumulacion de soluto en la fase h'quida es despreciable. 

- La distribucion y el tamano de las particulas del adsorbente son 

uniformes. 

Con las consideraciones anteriores el sistema de ecuaciones que des- 
cribe el comportamiento de la columna, en el caso de que el control de 
la transferencia de masa este dado por una resistencia lineal es: 
Relacion de equilibrio. 

q = Ky* (7.91) 

Balance de soluto en fase h'quida. 

0 = - R (7.92) 

az 

Velocidad de transferencia de masa. 

R = ka{y-y*) (7.93) 

Balance de soluto en el adsorbente, 

= (7.94) 

Condiciones iniciales y de frontera. 
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f = 0, V z, 9 = 0 


i > 0, z = 0, y-yA 


La combinacion de las ecuaciones (7.91)-{7.94) conduce a las si- 
guientes dos expresiones: 






(7.95) 


{7.96) 


Estas dos ecuaciones conjuntamente con las condiciones iniciales y 
de frontera, pueden adimensionalizarse con las siguientes variables: 


i = 


T = 


zka 


V 


X 

Y 


ka {t - f) 

KO-e) 

X 

VA 

9 


KVa 


obteniendose el siguiente sistema de ecuaciones: 

j. 

con las condiciones: 


(7.97) 

(7.98) 


T = 0, K = 0, V ^ 
^ = 0, X = 0, V T 
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Figura 7.33: Solucion grafica de la ecuadon de la curva de ruptura. 
Modelo cinetico: equiIibrio lineal, resistencia lineal. Fuente: Vermeulen 
et al, 1973. 

R«producid&con«l p«rmiso de Mc Gr&w Hill Inc» Copyright <g)1973» Todos los derechos reservados. 


Las ecuaciones {7.97 ) y (7.98) han sido resueltas utilizando transfor- 
madaa de Laplace (Bird et al, 1960), obteniendose la siguiente expresi6n 
para la curva de ruptura: 


X = 1 - / e 

Jo 


(7.99) 


donde i — y Jo es una funcion Bessel de primera especie y 

orden 0. 

En la Figura 7.33 se presenta una solucion grafica de la ecuacion 
(7.99). Esta grafica puede ser usada para evaluar ka a partir de datos de 
laboratorio o predecir curvas de rompimiento utilizando correlaciones. 
Sin embargo, es importante recordar que las consideraciones dei modelo 
deben ser aplicables al caso particular. 

Cuando el equilibrio es lineal estos resultados son analogos para cada 
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uno de los casos donde un mecanismo es el controlante, de tal manera 
que ^ o el numero de unidades de transferenda que se puede utilizar 
en la ecuacion (7,99) es cualquiera de los estableddos en las ecuadones 
(7.86)'(7.89), debido aque para un equilibrio lineal Y* — Y = X”X** La 
curva de ruptura tiene igual forma independlentemente del mecanismo 
controlante (Hali et o/, 1966). 

Modelo de Adsorcidn de Lecho a Contracorriente.- En una 
adsorcion de lecho fijo la zona de adsorcion se mueve hacia abajo de 
la columna. En el modelo de adsorcion de lecho a contracorriente, se 
supone que el adsorbente se mueve hacia arriba a contracorriente del 
fluido, de tal manera que la zona de adsorcion en la columna permanece 
estacionaria (Figura 7.34), 

El modelo supone que la longitud de la columna es infinita, de tal 
manera que en la parte superior de la columna el adsorbente esta en 
equilibrio con la solucion de entrada y en la parte inferior la solucion 
esta libre de soluto. El modelo supone ademas: 

Adsorcion isotermica. 

Dispersion despreciable. 

Volumen liquido en la columna mucho menor que el volumen proce- 
sado. 

Mecanismo de transferencia de masa Hneal. 

El balance de soluto entre la salida de la columna y un punto z esta 
dado por: 


: F(y-0) = 5(9-0) (7.100) 

que es la curva de operacion del sistema. S es un flujo hipotetico 
de adsorbente. 

De acuerdo a la ecuacion (7.64) y las suposiciones del modelo, el 
balance de soluto entre las fases esta dado por: 

- = ka{y - y*) 

dz 


(7.101) 
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Figura 7.34: Modelo de adsorcion de lecho a contracorriente. 
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La ecuacion anterior puede integrarse para encontrar la longitud 
necesaria de la columna para lograr un determiiiado građo de sepa- 
racion, de tai manera qiie: 

ka r dy 

^ 1 4(y-r) 


integranđo se obtiene: 



o bien, 


L = 



dy ' 

(y - y*). 


(7.102) 


L = [HTU\\NTV] 

La aplicaeion de este metodo requiere una integracion numerica de 
datos de laboratorio para evaluar fco, con el cual se pueden efectuar 
estudios de escalamiento. 

Combinacion Teorfa de Platos - Teoria Cinetica (Equili- 
brio lineal).- La combiD^lci6n de modelos obtenidos por medio de la 
teon'a de platos con modelos obtenidos por medio de la teon'a cinetica, 
permite mantener la estructura sencilla de la teoria de platos y poder 
correlacionar el efecto de los cambios en las varlables de operacion sobre 
la forma de la curva de ruptura, lo cual es util para establecer las rela* 
ciones necesarias para mantener los mismos perfiles de concentracior 
(perdidas, tiempo de operacion, etc.) entre dos escalas de operacion d( 
interes. 

Una primera aproximaci6n a este enfoque es la combinacion de lo 
resultados de la teoria de platos resumidos en la ecuacion (7.62), coi 
los resultados de la teon'a cinetica con un mecanismo lineal controlant 
y equilibrio lineal, resumidos en la ecuacion (7.99), de tal manera quf 


N = NTU 

Esta aproximacion permite conelacionar la ]>eiidiente de la curva c 
rompimiento con varlables de operacion, de tal manera que para cac 
uno de los casos estudiados se tleiie lo siguiente; 
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VA 


1 + Erf 




(7.103) 


Cuando el mecanismo controlante de la adsorcion esta localizado en 
la peh'cula đe h'quido que rodea a la particula de adsorbente, de acuerdo 
a la ecuacion (7.86), 


por ecuacion (7.21), 


por ecuacion (7.14), 


entonces, 


N 


Lkia 


V 


kl 


(i) 


a — 


1/2 


N 




Cuando el mecanismo controlante es la difusion del soluto en el seno 
del adsorbente, de acuerdo con la ecuacion (7,87): 


N 


vdl 


Si el mecanismo de control es la difusion del soluto al interior del 
poro, de acuerdo con la ecuacion (7.88): 


N 


vdl 


En el caso que el mecanismo controlante sea la dispersion, de acuer¬ 
do con la ecuaciones (7.37) y (7,89): 
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N ^ 


Lv 

~E 


N - 


A 

đp 


De tal manera que para el modelo combinado lineal se puede gene- 
ralizar que: 


U- 



J 


donde k es una constante de propordonalidad. 
con 

n = 1/2 para control de la pelicula. 
n = 1 para control de la difusjon en el solido. 
n = 1 para control de la difusidn al interior del poro. 
n = 0 para control de la dispersion. 


(7.104) 


Ejemplo 7.9.- Adsorcion de Inmunoglobulina G en proteina 
A inmovilizada en una matn'z de agarosa, en una columna 
empacada. 

Se utiliza una columna de 1 cm de diametro empacada con agarosa 
con proteina A inmovilizada para adsorber ImG, a partir de una solu- 
cion que contiene 1.71 mgfml de esta proteina. El volumen del lecho 
es de 2.1 ml con una porosidad de 0.35. El equilibrio es tipo Langmuir. 

Datos del adsorbente: 


dp = 

90 X 10'® m 

£i = 

0.96 

Ap = 

28^1 

Kd - 

0.019 ^ 

ivI 

= 

mi 
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Datos solucion: 


PL 

PL 

Dp 

F 

Dab 

Datos de la Columna: 


1000 ^ 




9.5 X 10 

3.9 X 10 

cm^ 


l<9 


-12 


m — s 

.2 


m‘ 


0.4 


mtn 


5.5 X 10~" — 


m‘ 


Dc = 1 cm 
A = 0.785 cm^ 


Correlaciones: 

E1 coeficiente de transferencia de masa puede ser estimado uti- 
lizando la siguiente correladon: 


ktdp 

Đab 


= 2+1.45 



La curva de ruptura experimental se maestra en la Figura 7.35. 
Se pide: 


a) Estimar graficamente el porcentaje de perdidas si se deja correr 
la adsorcion hasta que = 0.1. 

b) Estimar a partir de la curva de ruptura la fraccion de lecho 
ocupado cuanđo ylyA ~ 0.1, suponiendo que el lecho se agota a los 200 
min. 

c) Comparar los datos expenmentales coii la prediccion del modelo 
de platos. 

d) Comparar los resultados experimentales con la prediccion del 
modelo cinetico; equilibrio lineahresistencia tineal. 
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Figura 7.35: Curva de ruptura experimental ImG-Proteiiia A. Datos 
de: Hortsman y Chase, 1989. 


e) Comparar los resultados experimentales con los del mođelo de 
lecho continuo. 

Solucion.- 


a) Las perdidas se pueđen calcular mediante la siguiente expresi6n: 


Perdidas = 


/o 


En forma aproximada la expresi6ii anterior equivale a el area del 
triangulo bajo la curva de ruptura eii el puiito de ruptura, la cual de 
acuerdo a la curva de ruptura experimeiital es : 


Perdidas 

Perdidas 


(0.1 -0)(110 -90) 
(‘ 2 }{ 110 ) 


0.9 91 


b) l.a fra.(T.!6n de ledio oeupado de arueido a la ecuariiin (7.52): 
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Af _ j _ (^5 - ^fl) 
2tR 2t{i 


0 = 1 - 


(200 - 110 ) 
2 ( 110 ) 


= 60% 


c) E1 Modelo platos esta dado por la ecuacion (7.62): 



1 + Erf 



De la Figura 7.35 se pueden obtener dos pares de datos para calcular 


ff. 


Para ^ = 0.5 to ~ 140 min 


Para ^ = 0.1 tR = 110 min 

Va 

Con estos dos puntos sobre la curva de ruptura se puede estimar a 



1 + Erf 


niO- MO V 

V 2^(T ). 


con auxilio de la Tabla 7.3 se obtiene: 


<7 = 23.33 min 

En la Figura 7.36 se muestra la curva de ruptura de acuerdo a este 
modelo. 

d) Modelo Cinetico, La curva de ruptura en este caso esta dada por 
la ecuacion (7.99) que puede aproximarse a (Vermeulen et al, 1973): 

X = ^[1 + Er/(v^- v^)] 


Calculos: 

Area de la seccion transversal de la columna: 
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A 

A 

A 

Velocidad superficial: 


irDc 

“ 4 “ 

X 1 cm^ 


4 

0.785 cm^ 


V 

V 

V 


F 

A 


0.785 cm* 
8.3 X 10-® 


m 

s 


Coeficiente de Transferencia de Masa: 

Utilizando la correlacion proporcionada se puede caicular k^. 


(ki)(90 X 10 ® m) 
5.5 X 10-” ^ 


^ , ,, /90 X 10’® m X 8.3 X 10-® f x 1000 gf \ 

9.5 X 10-'* ) 


1/2 


X 


(. 


9.5 


\ 1000 ^ 

< 10 -« 

s 

Area por volumen de lecho 


X IO-" ^ \ 

X 5.5 X 10-" ^) 


1/3 


fcL = 3 X 10-*^ - 

s 


a 

a 

a 


6(1-e) 

dp 

6(1-0.35) 
90 X 10“® m 
43,333 m"' 
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Coeficiente de transferenda de masa volumetrico; 

TTt 

k^a = 3 X 10~® — X 43,333 m”* = 0,13 
s 

Variables adimensionales; 


i 

i 

i 

T 

T 

T 


zki,ci 

V 

(2.67 cm)(0.13 
(8.3 X 10-® 7){^^^) 
41.8 


{‘ - ?) 

K(l-e) 


0.13 s- 




2,67 ctnx 0,35 
too 


.3x10-5 


25(1 -0.35) 
8 X 10"^(f- 112.6) 


donde t esta dado en se^gundos. 

En la Figura 7.37 se muestran los resultados en forma grafica. En la 
Figura 7.37a se observa que el ajuste del modelo a la curva real es muy 
pobre. Utilizanđo el mismo modelo con K = 33 y ki = 1.5 X 10“^ m/s, 
se produce un ajuste adecuado (Figura 7.37b). 

e) Modelo Contracorriente. De acuerdo a la ecuacion (7,138) el em- 
pleo de este modelo implica una integracidn como la que se muestra en 
la parte inferior de la Figura 7.38. La curva de operacion que se mues¬ 
tra en la parte superior de la Figura esta comprendida entre los puntos 
(0) 0) y [ VAt^iVA) ]• Ea curva de equilibrio se obtiene dando valores 
a y, en el rango de 0 a pa, en ta ecuacion de equilibrio. Los valores 
de y* se obtienen con valores de (j tomađos de la curva de operacion 
y sustituidos la ecuacion de equilibrio. La Tabla 7.5 muestra algunos 
valores de estos calculos. 

El area bajo la curva de la Figura 7,38b es de 1.346 y de acuerdo a la 
ecuacion (7.102), 
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Tabla 7.5: Calculos para el modelo contracorrlente. Ejemplo 7.9 e. 


y 

q 

y* 

q* 

V(y-y*) 

1.7099 

42.5250 

1.7009 

42.5274 

111.7 

1.7095 

42.5150 

1.6657 

42,5273 

022.8 

1.7090 

42.5026 

1.6236 

42.5272 

011.7 

1.7050 

42.4031 

1.3498 

42.5261 

002.8 

0.5000 

12.4349 

0.0077 

41.4258 

002.0 

0.2000 

04.9740 

0.0025 

39.2694 

005.1 

0.1000 

02.4870 

0.0012 

36.1345 

010.1 

0.0500 

01.2435 

0.0006 

31.1594 

020.2 

0.0300 

00.7461 

0.0003 

26.3265 

033,7 

0.0100 

00.2487 

0.0001 

14.8276 

101.1 

0.0050 

00.1243 

0.0001 

08.9583 

202,2 


L 

k^a 


kha 


kia 


0 ( 1 . 346 ) 




3 X 10“® ^7 X 


100 cni 
m 


2.675 cm 
0.00417 s-^ 


^ (1.346) 


Teorfa de Equilibrio 

La forma cualitativa de la respuesta dinamica de mia columna esta de- 
terminada completamente por laa relaciones de equillbrio. La forma 
de los perfiles de concentracion y por lo tanto de las curvas de ruptura 
puede ser modificada considerablemente por efectos cineticos, pero estos 
siempre son secundarios, en el sentido que no introducen nuevos pa- 
trones de comportamiento, šino que solo modifican el coinportamiento 
pronosticado a partir de consideraciones de equilibrio. 

En la tepria de equilibrio en la cual todos los efectos cineticos se 
ignoran, la respuesta dinamica se estima con la suposicion C[ue existe 
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Figura 7.38: Modelo lecho a coiitracorriente. a) Curvas de equilibrio y 
operacion. b) Integracion grafica. Ejemplo 7,9e. 
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un equilibrio local a traves de la columna. Este enfoque ha sido util 
para el analisis preliminar de columnas, asi como para el analisis del 
comportamineto de sistemas complejos. 

La utilidad del enfoque de la teon'a de equilibrio puede ser ilustrado 
considerando el caso simple de un sistema en el cual el flujo es ideal y 
se alcanza el equilibrio local. Bajo estas condiciones la ecuacion (7.64) 
se ređuce a: 


con, 



dy o 

-v- -rt 

oz 


(7.105) 


«=(.-4 

Por regla de la cadena: 

dq dq dy 
dt dy dt 

combinando las ecuaciones anteriores se obtiene: 

dt dz dy dt 


(7.106) 




dy 

dt 



rearreglando, 


0 

at £ + (i-£)iiaz 

A partir de la ecuacion anterior se puede definir 
velocidad del frente de concentracion de una onda. 


(7.107) 


W[y) como la 


mv) 


dz 

m 

By 

dl 

dy 

Sz 


W{y) = 


^ + (1 - s) J 


(7.108) 
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Cuando la isoterma es desfavorable el termino dq/dy de la ecuacion 
anterior aumenta al aumentar la concentracion y la velociđad de onda 
disminuye. La zona de transferencia de masa se ensancha conforme 
avanza la onda a traves de la columna, formando nn patron Ilamado 
proporcional. 

Cuando la isoterma es favorable dqldy đisminuye al aumentar la 
concentracion y la velocidad de onda aumenta. La zona de transferencia 
de masa tiende a desaparecer debido a que se forman perfiles invertidos 
ilogicos. En tales situaciones la onda debe ser sustituida por el frente 
de choque. 

En el comportamiento Ilamado de patron constante el efecto de 
compactacion de la onda cuando el equilibrio es favorable, se compensa 
con los efectos dispersivos y la onda no se altera a lo largo de la columna 
(Ruthven, 1987). 


7.5 Sum£irio 


La adsorcion permite procesar soluciones diluidas para concentrar so- 
lutos mediante su inmovilizacidn reversible en solidos especializados 
Ilamados adsorbentes. 

En el estudio de la adsorcion son de fundamental importancia cua- 
tro aspectos: Los mecanismos de adsorcion de acuerdo al tipo de in- 
teraccion soluto-adsorbente, los tipos de adsorbentes disponibles, las 
relaciones de equlibrio de los sistemas y la cinetica de la adsorcion. 

La operacion de adsorcion puede realizarse en forma intermitente 
o continua en tanques agitađos, pero se realiza mas frecuentemente en 
columnas de lecho fijo. 

La descripcion de la dinamica de la adsorcion es relativamente coni- 
pleja y puede ser abordada mediante diferentes enfoques que conducen a 
disenos que van'an desđe los puramente empi'ricos Lasta los muy sofisti- 
cados. 
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q (mg / ml) 



y (mg / ml) 

Figura 7.39: Curva de equilibno para albumina, Fuente: Skidmore et 
al , 1990. 

B^produciđa con eL permiso de Elsevier Science [nc- Copyrjght ©1990. Todos los derechos reser- 
vados. 


7.6 Problemas 

7.1.- Calcular las constantes kd y qo para el sistema Albumina-S Sefarosa 
FF a pH=5 y T=25C‘’ a partir de la Figura 7.39. 

7.2, - Un volumen de 2 litros de una solucion proteica con una con- 
centracion de soluto de 0.5 mg(ml^ se mezcla con 50 ml de adsorbente 
en una operacion intermitente y se obtiene un 90 % de recuperacion. 

Estimar la concentracion fina! de soluto en el adsorbente. 

7.3. - Estimar el porcentaje de perdidas del Ejemplo 7.6 si la ad- 
sorcion se deja a correr 2.5 boraš. 
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7-4.- Encontrar la expresi6n matematica para q{t) en el caso del 
adsorbedor tipo tanque agitado continuo. 

7.5. - Simular el perfii adimensional de un adsorbedor utilizando el 
modelo de la teon'a de platos con (<,=30 min y: 

a) N=50 

b) N==100 

c) N=300 

7.6. - La curva de ruptura de una columna puede simularse ade- 

cuadamente mediante un modelo cinetico lineal con K = 150, £ = 0.35, 
kh = 10“^ m/s, F = 50 A = 0.785 cm^ y L = 10 cm. 

Analizar el efecto sobre la curva de ruptura de — 20 % de variacion 
en ki,a, K y considerando los parametros restantes constantes. 

7.7. - Obtener laecuacion (7.99). (Ver Problema 22^4 de Bird, 1960) 

7.8. - El procesamiento directo de caldos completos para la recu- 
peracion de productos extracelulares, se ha estudiado como una alter¬ 
nativa para disminuir las perdidas asociadas a varios pasos de recu- 
peracidn, y por lo tanto incrementar la recuperacion. Sin embargo, el 
procesamiento de caldos completos en columnas puede originar proble- 
mas de taponamiento de estas, entonces una alternativa es el uso de 
adsorbedores continuos tipo tanque. Este sistema ha sido utilizado en 
la recuperacion de novobiocina (Payne, 1989). 

Obtener la variacion de la concentracion de novobiocina en la salida 
del tanque si el tiempo de residencia en el tauque 14,/F = 0.33 ft, la 
relacion de adsorbente a flujo es SjF = 98 — ft// y la concentracion 

de la solucion a la entrada yj^ — 2 gfl. 

Considere un tanque perfectamente agitado en el cual la solucion y 
el adsorbente siempre estan en equilibrio, y que el equilibrio es lineal 
con K = 0.015 l/g adsorbente. 

7.9. - Se utiliza una columna de intercambio ionico de lecho movil 
para separar cefalosporina de un caldo de fermentacion que contiene 5 
g/l del antibiotico, utilizando una relacion de fliujos de 10 a 1. 

Determinar la altura necesaria de la columna para recuperar el 96 
% de cefalosporina, si la velocidad de flujo de liquido permisible es de 
1.5 m/ft y el coeficiente volumetrico de transfereiicia de masa toma un 
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valor de 12 h *. La relacion de equiUbrio del sistema es: 

q 

donde q esta en g/l de resina mientras que y en g/l de solucion. 
Resp. L = 0.6 m 



7,10.- Un nuevo antibiotico se va a separar de un caldo de fer- 
mentacion mediante una operacićn de adsorcion en lecho fijo, utilizando 
una columna de 5 cm de diametro y 50 cm de longitud. En esta co- 
lumna el coeficiente de transferencia de masa volumetrico esperado es 
de 9 

La alimentacion a la columna tiene una concentracion de 4 g/l y se 
desea que la corriente de salida contenga solamente 0.1 g/l. 

La relacion de equh'brio del sistema es; 


q = 


y la linea de operacion esta dada por: 


q = 5(y -0.1) 

Estimar el flujo manejable por la columna. 

Resp, 150 l/h 

7.11. - En la adsorcion intermitente, de j3-galactosidasa la relacion 
de la actividad inicial de la enzima en la solucion a la actividad de la 
enzima en solucion a los 10 min es de 2,86; y a los 30 min de 5,755. 
Para tiempos muy grandes el valor es de 7.39 ( Pungor et al, 1987). 
Considerando el modelo de adsorcion intermitente (equiIibrio lineal y 
control de la pelicula) siguiente; 

— = P4-(1-P)exp(-Bf) 

Va 

estimar los parametros P y B. 

Resp. 0.135 y B = 0.103 

7.12. - En la adsorcion intermitente de albumina en un adsorbente 
de Sefarosa la curva de equilibrio se puede aproxiinai’ en forma lineal a; 
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q - 65y 

Los parametros de la adsordoti son: 


kl — 5 X 10 ® m/s 
€ = 0.99 

dp = 105 X 10—6 m 
yA = 2 mgjml 

Representar graficamente la variacion de la concentracion de soluto 
en la fase li'quida con el tiempo de adsorcion, suponiendo una sola 
resistencia controlante y equiUbno lineal. 

7.13. ' En una columna de lecho Ujo empacada con S Sefarosa se 
realiza la adsorcion de albiimina bajo las siguientes condiciones; 

q = 130y(ttpro®.) 
kl = 5.6 X 10“® m/s 
£ = 0.35 
rfp = 105 X 10"® m 
VA = 1 mg/ml 
Dc = I cm 
L — 2.3 cm 
F = \ cm^jmin 

Medi aute el modelo cinetico de resistencia en la peh'cula y equilibrio 
lineal, obtener una representacićn grafica de la curva de rompimiento 
del sistema. 

7.14, - En condiciones de adsorcion muy favorables (irreversible), la 
forma de la zona de transferencia de masa de la columna es indepen- 
diente del tiempo (patron constante). Bajo estas condiciones y con el 
control de la resistencia a la transferencia de masa al interior del poro 
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(modelo adecuado para algunos procesos de afinidad), la curva de rup- 
tura adimensional es unica, permite representar vanas condiciones de 
operacion, y esta dada por (Arnold et a/, 1985): 


X = 1 - 


- - 0.273NTUp 
3 ^ 


S-')l 


Cuando se emplea una columna de Sefarosa 4B-Acido*Arsanflico 
para adsorber anticuerpos raonoclonales bajo las siguientes condiciones: 


dp - 

V = 

L = 

e = 

^ _ 

VA 

el modelo se ajusta a los datos experimentales con NTUp = 8. 

a) .- Grafičar la curva de ruptura para e! escalamiento del sistema 
con gn/vA — 18-1 y una columna de 15 X 60 cm , en los siguientes tres 
casos: 

al.- V = 0.020 cm/s a2.- o = 0.015 cm/s a3.- v = 0.010 cm/s 

b) .- Grafičar x vs volumen alimentado (Ft — eV) en el rango de 70 
a 86 litros, para cada uno de los tres casos anteriores. 

c) .- iQue significa el punto de interseccion de las tres curvas? 


0.01 cm 
0.011 cm/s 
16.5 cm 
0.6 
18.1 
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Una vez que los caldos biologicos han sido concentrados el pašo si- 
guiente dentro de un esquema general de separacion, es la purificacion 
del producto de interes. En esta parte se presentan los principios gene- 
rales de las operaciones mas utilizadas para efectuar esta purificacion: 
la cromatografia por elucion, la precipitacion, la ultrafiltracion y la 
electroforesis. 

La cromatografia por elucion puede analizarse empleando gran parte 
de los conceptos utilizados para describir la adsorcion en lecho fijo, por 
lo que es la primera operacion tratada en esta parte. En el capitulo 
9 se presenta la operacion de precipitacion, que requiere un enfoque 
fuertemente fisicoquimico, muy caracten'stico de esta operacion. En 
los capitulos 10 y 11, se presentan las operaciones de ultrafiltracion y 
electroforesis dado que sus principios permiten una presentacion 
unificada. 



f 

I Capftulo 8 

Cromatografia por Elucion. 


^ 8,1 Introduccion 

■ ^ La cromatografia por elucion es un metodo para separar en sus compo' 

nentes (resolver) una mezcla de solutos y es empleada con el proposito 
‘M- de puricar productos de interes. Esta se efectua en columnas empacadas 
^ con adsorbentes que pueden ser solidos, solidos porosos o geles. El ad- 
sorbente constituye la fase estacionaria de la columna. 

I En la operacion de una columna cromatografica se apUca una pe- 
quena cantidad de muestra en la parte superior de la columna. Una vez 
colocada la mezcla se bace pasar un liquido que favorezca la desorcion 
^ Ilamado eluyente (fase movil). Conforme avanzan los solutos sobre la 

■ 4 columna estos se separan permitiendo su purificacion. 

I En la cromatografia por elucion isocratica la composicioii del elu- 

I yente se mantiene constante durante el proceso. En la elucion por 
' gradiente la composicion del eluyente se varia gradualmente. 

La operacion de una columna de cromatografia es similar a la de una 
columna de adsorcion. Sin embargo, en la cromatografia por elucion la 
columna no se satura completamente con soluto, šino que solo se carga 
en forma controlada una porcion de esta.. 

La decision entre emplear adsorcion frontal o cromatografia por 
elucion en una separacion, radića priiicipalmeiite en la dilucioti del 
soluto, Por^ejemplo, si se desea remover do.s coiiipuestos organicos 
A y B muy similares que se encuentraii diliiidos en agua, la operacion 
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apropiada es una adsorcićn frontal. Por otro lađo, si estos mismos com- ; 
puestos se desean separar entre si con una alta pureza a partir de una i 
muestra concentrada, la seleccion apropiada es I a cromatografia pof i 
elucion. Entre estos dos casos extremos đe separaciones en columna, se 
han desarrollado otros modos intermedios coino la cromatografia por ^ 
desplazamiento y la de recirculacion. | 

En la Figura 8.1 se ilustra la separacion cromatografica de una mez- 1 
cla de tres solutos. Čada soluto tiene diferente građo de retencion en 
la columna de tal manera que la velocidad de avance de cada uno es 
diferente, siendo el soluto A el mas lento y el soluto C el mas rapido. 
Un detector de solutos a la salida de la columna obtendn'a una grafica 
como la de la Figura 8.2, Ilamada cromatograma. 

En la cromatografia por elucidn el soluto se purifica a expensas de 
cierto građo de dilucion, mientras que en la adsorcion el soluto se retiene 
en la columna y posteriormente se eluye concentrađo. 

Para abordar el tema de cromatografia por elucion en la seccion 
8.2 de este capitulo se presentan los fundamentos de la cromatografia, 
describiendo las principales tecnicas cromatograficas, tipos de adsor- 
bentes, las relaciones de equilibrlo y cineticas que son utilizadas en esta 
operacion. En la seccion 8.3 se revisan los principales equipos utiliza- 
dos en las operaciones cromatograficas. En la seccion 8.4 se presentan 
algunos đe los modelos para el diseno de equipos cromatograficos que 
nos permiten predecir y analizar los perfiles de concentracion o ero- 
matogramas. 


8.2 Fundamentos 

Existen varias tecnicas cromatograficas basadas en la interaccion de 
una fase movil h'quida y una fase estacionaria. Cinco aspeetos funda- 
mentales permiten distinguir leis semejaiizas y difereiicias entre ellas: 

• El tipo de principio de separacion que emplea cada una de ellas. 

• Las caracten'sticas de las matrices que utiiizan. 

• La presion a la que se desarrollan, 

• La relacion de equilibrio. 
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Figura 8.1: Esquema cle una columna de croiijatografia. Adaptada de: 
Belter et al, 1^188. 

R^prođudda con cl peniiiso de Johu Wiley ajid Sotis, Copyiight ©1988. Todos los dereohos 
teservados. 
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Figura 8.2: Cromatograma tipico. Adaptada de: Belter et a/, 1988. 

Reproduckla con el pcnnbo de John Wiley and Sons* Copyrjglit ©196S. Todos los derechos 
resor vadofi. 

j 

• La cinetica de la adsorcion, J 

8.2.1 Tipos de Cromatografia Liquida segiin el ^ 
Principio de Separacion j 

De acuerdo ai principio utilizađo para la separacion se pueden distinguir ; 
tres tipos basicos de cromatografia por elucion: 

- Cromatografia liquido-liquido. 

- Cromatografia de filtracion en gel o cromatografia por exclusi6n. 

i 

“ Cromatografia por adsorcion, ^ 

Cromatografia Liquido-Liquido 

En la cromatografia liquido-liquido se utiliza un ađsorbente sćlido im- 
pregnado con un liquido que funciona como fase estacionaria, La šepa- 
racion de los solutos es resultado de las diferencias en los coeficientes de 
particion de cada uno de los solutos de la mezcla entre las fases liquidas 
(estacionaria y movil), 

Cromatografia por Filtracion en Gel 

La cromatografia por filtracion en gel utiliza particulas fabricadas de 
geles porosas que actuan como mallas moleculares que permiten separar 
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moleculas en funcion de su tamano. Este tipo de cromatografi'a es co- 
munmente empleada en las ultimas etapas de los procesos de obtencion 
de protemas. 

Cromatografia por Adsorcion 

La cromatografi'a por adsorcion emplea adsorbentes en los que los solu- 
tos a separar presentan diferentes grados de retencion. Existen varias 
modalidades caracterizadas basicamente por el tipo de adsorbente que 
emplea, Ilamadas cromatografja de adsorcion: 

- Fi'sica. 

- Por intercambio ionico. 

- De interaccion hidrofobica. 

- De fase inversa. 

- De afiniđad. 

Cromatogra^a de adsorcion simple.- Se caracteriza por la u* 
nion del soluto al adsorbente por fuerzas debiles del tipo de van Der 
Waals. Este tipo de cromatografi'a es poco selectiva entonces se uti- 
iiza poco a nivel analitico, pero por su bajo costo es utilizada a nivel 
industrial. 

Cromatografia por intercambio ionico.- La cromatografi'a por 
intercambio ionico se basa en la interaccion electorostatica entre los 
grupos cargados del soluto y los grupos cargados de los adsorbentes 
utilizados en esta. 

Cromatografia de interaccion hidrofobica y cromatografi'a 
de fase inversa.- Tanto la cromatografi'a de interaccion hidrofobica 
como la de fase inversa, se basan en la interaccion entre las regiones 
hidrofobicas de moleculas como las protei'nas y los grupos hidrofobicos 
de los adsorbentes empleados. 

Cromatografia por afinidad.- La cromatografi'a por afinidad esta 
basada en interacciones altameiite especificas entre ei soluto de interes y 
el adsorbente. Este tipo de cromatografi'a es muy empleada en la purifi- 
cacion de protemas. Los adsorbentes utilizados en esta cromatografi'a 
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presentan grupos quimicos Ilamados ligandos que soii altamente es- 

I 

8.2.2 Matrices ] 

Actualmente diversos tipos de materiales o matrices son utilizados para i 
fabricar los soportes (empaques) de las columnas cromatograficas. En 
algunos casos estos materiales se modifican qui'micamente para incre- 
mentar su especificidad. Alrededor de] 90 % de las matrices que se 
emplean actualmente estan hechas de materiales que forman geles de 
alto pođer hidratante, los cuales se comerciaiizan en forma de pequenas 
esferas cuyo diametro van'a entre 10 y 100 fim. 

La Figura 8.3 muestra la estructura de algunas de t^ls matrices em* 
pleadas en cromatografia. En general los materiales de las matrices 
pueden ser de cuatro tipos: 

Materiales inorganicos. 

Sflica porosa 

Vidrio de poro controlado (Marca Spherosill) 

Hidroxiapatita 

Polimeros organicos sinteticos, 

Poliacrilamida (Marca Biogel P) 

Polimetćicrilato (Marca Spheron) 
poliestireno 

Polisacaridos 

Celulosa (Marcas Whatman, Cellulofine y Sephacel) 

Dextrano (Marca Sephadex) 

Agarosa (Marcas Sepharosa, Superosa, Ultrogel A y BioGel.) 
Compuestos: polimeros organicos-polisacaridos. 

Poli-N,yV’-bisacrilamida-dextrano (Marca Sephacryl) 
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Figura 8.3: Estructuras de matrices. a) Ceiulosa 1-4). b) Dextrano 
(a 1-6). c) Agarosa. d) Poliacrilamida entrecruzada. Fuente: Janson, 

1989. 

R^pi’oducida con el permi^o de VCH Publishers- CopyHght ©1995, Todos Jos dereclivs reservados. 
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Agarosa-dextrano (Marca Superdex) 

Agarosa-poliacrilamida (Marca Ultrogel AcA) 

Desde el punto de vista funcional se pueden distinguir dos tipos de 
geles: microporosas y macroporosas (Figura 8.4). 

Las geles microporosas se obtienen por entrecruzamiento puntual 
de polimeros lineales como el dextrano y la poliacrilamida. Este tipo 
de geles son utilizadas en cromatografia de filtracion en gel y tienen 
baja resistencia mecanica. Las geles macroporosas se obtienen por en¬ 
trecruzamiento y agregacion de polimeros, como la agarosa y la po¬ 
liacrilamida macroreticular. Este tipo de geles son empleadas en cro¬ 
matografia de intercambio ionico y de afinidađ donde se requieren poros 
grandes, Las geles compuestas se forman al introducir geles de mi- 
croporos en los poros de las geles de macroporos, para combinar las 
ventajas de ambos tipos de materiales. 

De acuerdo a su comportamiento con relacion al solvente, se pueden 
distinguir dos tipos de geles: xerogeles y aerogeles. Las xerogeles se 
caracterizah por arrugarse e hincharse en la ausencia y presencia de) 
solvente, respectivamente. Por otro lađo, el volumen de las aeroge¬ 
les es independiente del solvente. Las geles de dextrano entrecruzadc 
(Sephadex) y las de poliacrilamida, pertenecen a las xerogeles; mientrai 
que las geles de vidrio poroso, silica, poliestireno y polimetacrilato sor 
aerogeles. 

Tipo de Cromatograffa y Tipo de Matriz 

Existe una relacion directa entre el tipo de cromatografia y el tipo dt 
matriz empleada, a continuacion se presentan algunos ejemplos parti 
culares. 

Cromatograda Lfquido-Lfquido.- En la cromatografia liquido 
liquido se emplean parti'culas de tierras diatomeas impregnadas coi 
propilen-glicol. Esta tecnica es poco seiectiva por lo que no es mu; 
utilizada en el laboratorio, pero debido a su bajo costo es utilizada 
escala industrial. 

Cromatografia de filtracioii en gel.- En la cromatografia de fil 
tracion en gel se emplean basicamente geles de microporos de dextran 
o poliacrilamida, 
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Figura 8,5: Grupos funcionales de adsorbentes ionicos* 


Cromatografia por adsorcion,- Los procesos cromatograficos 
basados en la adsorcioii simple de solutos en uii adsorbente solido 
poroso, utiljzan adsorbentes como alumina y silica-geL Como ya se 
ha mencionado este tipo de adsorbentes son poco selectivos, pero de- 
bido a su bajo costo este tipo de cromatografia tambien se aplica solo 
en separaciones en procesos industriales, 

La cromatografia por intercambio ionicoes uiia de las mas utilizadas 
a nivel industrial para la purificacion de diferentes tipos de compuestos, 
Las resinas utilizadas son de dos tipos; cationicas y aiiionicas^ depea- 
diendo deJ grupo ionico (Figura 8.5). 
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Figura 8.6: Grupos funcionales comunes de la cromatografi'a de inter- 
accioii hidrofobica y de fase inversa. 

£n lae tecnicas cromatograficas de interaccion hidrofobica y fase 
inversa, la fase estacionaria consiste de una matriz con ligandos no 
polares (Figura 8.6). La separacion se basa en el hecho de que algunas 
moleculas como las proteinas presentan residuos externos no polares, de 
tal manera que en soluciones no acuosas estos tienden a interaccionar 
con los ligandos no polares de los soportes. 

Las interacciones hidrofdbicas entre la proteina y el ligando del so- 
porte, se fortalecen utilizando medios con altas concentraciones sadinas, 
por ejemplo: sulfato de amonio a una concentracidn cercana a la de pre- 
cipitacićn de la de la proteina. Para eluir las protefnas se utiliza una 
solucion con concentracidn salina baja o un solvente de baja polaridad. 

En la cromatografia de fase inversa no se utilizan solventes de baja 
polaridad para eluir, para evitar la desnaturalizacidn de las proteinas, 
y ese es su rasgo distintivo respecto a la cromatografi'a de interaccidn 
hidrofobica. 

En la cromatografi'a con iones metalicos, el adsorbente contiene 
iones metalicos inmovilizados sobre el soporte por medio de grupos 
quelantes como el acido iminodiacetico. El tipo de Iones utilizados 
son el y el Zn"*"*. Estos iones interactuan con los grupos cargados 
de las proteinas como es el caso de los residuos de histidina. 

La cromatografi'a que utiliza colorantes como ligandos, se basa en el 
hecho que cierto tipo de estos colorantes interactuan fuerteineiite con 
los grupos anionicos de las proteinas. 

Los colorantes asemejan estructuras bioldgicas como los cofactores 


430 


CAPi'TVlO 8. CROMATOGRAFiA POR ELVCIĆM. 



Figura 8.7: Colorantes utilizados como ligandos. a) Azui A. b) Rojo 
A. c) Naranja A. 
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Tabla 8.1: Tipos de cromatografias de acuerdo a su presion de opera- 
don. 


Tipo 

Presion (atm) 

Diametro {fim) 

Baja 

1 

90-100 

Moderada 

2-50 

30-50 

Alta 

51-350 

5-10 


NAD y ATP y permiten la interaccion con ciertas protemas. La ventaja 
es que son baratos que dichos cofactores, mas faciles de utiir a las 
matrices y mas estables (Figura 8.7), 

Otro tipo de cromatografia utiliza Hgandos biologicos altamente es- 
pecfficos para ciertos sustratos. Las difereutes modalidades de la ad- 
sorcion por afinidad se presentao en la Figura 7.8. 


8*2.3 Tipo de Cromatografia de Acuerdo a la Pre- 
siđn de Operacion 

De acuerdo al tamano de parti'cula y a la presion de operacion que em- 
plea, la cromatografia liquida se puede clasificar en cromatografia de 
presion baja, presion moderada y presion alta (la cromatografia liquiđa 
a presion alta es caracteristica de la teciiica Ilamada cromatografia 
liquida de alta resolucion, HPLC de sus siglas en ingles). En la Tabla 8.1 
se presentan las presiones y el tamano de particula careicteristicas de 
cada una de ellas. 


8.2.4 Relaciones de Equilibrio 

En el analisis de columnas cromatograficćts, las relaciones de equilibrio 
se expresan por medio de isotermas de adsorcton o curvas que relacionan 
la concentracion en el equilibrio del soluto en la fase estacioiiaria y de! 
soluto en la fase movil. Dichas isotermas son generalmente no linea- 
les mostrando comportamientos tipo Laiigmuir o Freundlich. Estas 
isotermas son iguales a las descritas en el capitulo anterior. 
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8.2.5 Cinetica de la Adsorcion 

Algunos modelos utilizados para describir una operacion cromatografica 
toman en cuenta las resistencias a la transferencia de masa involucradat 
en el proceso, las cuales pueden ser descritas mediante un mecanismc 
de cinco pasos: 


1. Difusion del soluto del seno del liquido a traves de una pelicub 
de liquido que rodea al adsorbente. 

2. Difusion del soluto dentro del poro del adsorbente. 

3. Reaccion reversible del soluto con el adsorbente (la reaccion pued 
involucrar adsorcion, reaccion y desorcićn de superficie). 

4* Contradifusion del soluto en el poro hacia la superficie del adsot 
bente. 

5- Contradifusion del soluto de la superficie del adsorbente hacia 
seno del liquido, a traves de la pelicula de liquido* 


Generalmente uno o dos de los pasos descritos anteriormente son 
mas lentos, de tal manera que son los que controlan la velocidad glob 
de transporte del soluto* 


8.3 Equipo Cromatografico 

Los principales eqmpos cromatograficos son columiias fabricadas 
plitico, vidrio o acero inoxidable. Las columiias para cromatogra 
en gel tienen relaciones LjD muy bajas, en el rango de 0.3 a 3; c 
diametros maximos de 1.5 m. En el caso de getes blandas la longit 
necesaria de la columna se atcaiiza por medio de sistemas de varias 
columnas cortas. 

Las columnas empleadas en cromatografia HPLC tienen diamet 
de hasta 80 cm y altura de lecho de 120 cm (Figura 8.8). Este t: 
de columnas deben ser empacadas utilizaiido sistemas hidraulicos ( 
permitaii el manejo adecuado del empaque. 
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Figura 8.8: Columna cromatografica. Adaptada de: Nicoud y Perrut, 

1991. 


Hcproducida con el permi^o de Kluwer Acadeiiiic Publishers. Copyrig|it ©1991- Todog Joe dere^ 
choa reservadoE. 
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8.4 Diseno de Columnas Cromatografi- 
cas 

La obtencion de productos biotecnologicos con grados de pureza y mer' 
cados caAa. vez mayores, ha creado la necesidad de llevar a escala de 
procese las tecnicas que tradicionalmente se utiHzan solo a nivel lahora^ 
torio. Es en esta transicion donde los conocimientos ingenieriles juegan 
un papel muy importante. 

Una de las tecnicas que ha recibido mas atencion en este sentido es 
la cromatografia, particularmente en el arreglo tipo columna de lecho 
fijo. Tres conceptos se combinan para lograr un diseno apropiado de 
estas columnas cromatograficas: 

• El modelo de la columna. 

• Los criterios para la evaluacion tecnica del comportamiento de la 
columna; Resolucion^ Pureza y Rendimiento. 

• Los procedimientos de escalamiento y optimizacion de la columna. 

8.4.1 Modelos Cromatograficos 

Varios modelos empleados para el analisis y diseno de columnas croma¬ 
tograficas qu€ operan bajo condiciones isocraticas, utilizan isotermas 
lineales para desenbir las relaciones de equilibrio que se presentan en 
estas^ debiđo a que por su simplicidad dichos modelos pueden ser re- 
sueltos analiticamente para obtener los perfiles de concentracion tipo 
campana de Gauss, que se observan experimentalmente en algunos ero- 
matogramas. 

La suposicion de una isoterma lineal se puede justificar en funcion 
de que un gran numero de sistemas cromatograficos se trabajan con 
muestras pequenas, de tal manera que el rango de concentraciones en 
la columna es bajo, y puede ser situado en el rango lineal de cualquier 
tipo de isoterma {en la regidn de baja concentracion). Ei trabajar con 
muestras pequenas permite tener una buena separacion de los solutos 
de la mezela (resolucion) a expensas de un bajo renđimiento o canti- 
đad de maestra que puede ser procesada. Sin embargo, es conveniente 
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establecer que este enfoque tiene sus Hmitaciones , principalmente para 
los sistema cromatograficos muy selectivos como los de afinidad. 

Cuando la elucion es por gradiente, las relaciones de equilibrio 
varian conforme cambia la composicion de los eluyentes y los modelos 
basados en isotermas lineales no son aplicables directamente. Actual- 
m^te se cuenta con algunas tecnicas cromatograficas que emplean otros 
principios como es la cromatografia por desplazamiento y la de cambio 
ciclico de la zona de adsorcion, donde tampoco son aplicables los mode¬ 
los basados en isotermas lineales. A nivel preparativo la cromatografia 
por elucion se utiliza bajo condiciones de sobrecarga con el proposito 
de incrementar la productividad de la columna; esto puede lograrse in- 
crementando el volumen o la concentracion de la muestra (Figura 8.9). 
Bajo estas condiciones la aplicacion de los modelos lineales tambien es 
liniitada. 

Esta seccion solo se reiiere a los principios basicos de la cromatogra- 
ffa por elucion isocratica en columna y principalmente a los modelos 
baseidos en isotermas lineales. Bxisten tres enfoques basicos para la 
obtencion de estos modelos cromatograficos de columnas: 

La teoria de platos. 

La teoria cinetica. 

Teoria de platos y Teoria cinetica combinadas. 

Modelo de Platos Teoricos o Etapas 

El modelo de platos teoricos es uno de los mas usados el analisis de la 
cromatografia por elucion. Sin embargo, este modelo tiene sus limita- 
ciones en lo que se reiiere al diseno y escalamiento de columnas, por lo 
que su uso es cada vez mas limitado. 

En el desarrollo đel modelo de platos teoricos se supone que ta 
colurrma se comporta como una serie de etapas en equilibrio. Cada 
etapa puede visualizarse como un adsorbedor tipo tanque de volumen 
constante. El solvente fluye de un tanque liacia el otro, mientras que 
el adsorbente permanece fijo en su tanque respectivo (Figura 8.10). 

El balance de masa del soluto para la etapa n puede ser escrito 
como: 
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Figura 8.9; Cromatografia anah'tica y preparativa. a) Anah'tica. b 
Sobrecarga de volumen, c) Sobrecarga de coiicentracion. Fuente: Kno: 
y Pyper, 1986. 

Reproducid& con el permiso de Elsevier Science hic. Copyriglit ©1986. Todos los derecho« resei 
vados. 
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Figura 8.10: Modelo por etapas. 
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Acumulacion en el liquido = Entrada — Salida — Adsorcton 
lo cual pude ser expresado mediante la siguiente ecuacion; 


= Fyn-i - Fyn - (1 - 


(8.1) 


donde: 

Ve: Volumen de la etapa (liquido mas adsorbente). 
e : Volumen del liquido por volumen de etapa, 

F: Flujo de alimentacion. 

yn: Concentracion de soluto en la solucion en la etapa n, 
Concentracion de soluto en el adsorbente en la etapa n. 


El modelo supone que cada etapa esta en equilibrio y que la relacion 
de equilibrio esta dada por una isoterma lineal, de tal manera que en 
cada etapa la relacion de concentraciones puede ser expresada como: 


gn = I<yn 

Combinando las ecuaciones (8d) y (8.2) se obtiene; 

{(£ + (1 - c)K\ Vi} % = f(y»-i - s») 


( 8 . 2 ) 


(8.3) 


donde la cantidad entre corchetes es un volumen hipotetico de liqui- 
do = [e + (1 — e)K\VE que contiene al soluto de las fases liquida y 
solida (de tal manera que la expresi6ii (8,3) es equjvalente a un balance 
de masa de un tanque de volumen V"" con entrada y salida), 

La ecuacion (8,3) puede ser resuelta con las siguientes condiciones: 

L Inicialmente iiinguna etapa contiene soluto, 

para / < 0 , := 0 para n = 1 , 2 , 
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donde N es el numero total de etapas en la columna. 

2. A1 inicio de la operacion de la columna se inyecta un pulso muy 
corto de tal manera que; 

para i = 0, pi - yA 

(lo anterior corresponde a considerar que la masa de soluto que se 
alimenta a la primera etapa en el tiempo cero es M = 

La forma integrada es: 


J^Tl = VA 




(8.4) 


donde el tiempo adimensional r esta dado por; 

Ft 

[£ + {l-e)K]VB 

o bien 


(8.5) 


T 


Ft 

V* 


como el volumen total del lecho VJ. se puede expresar como: = 

NVe^ entonces la ecuacion (8.5) tambien puede ser expresada de la 
siguiente forma: 


NFi 

[£ + (i-£)a:1v; 


( 8 . 6 ) 


La ecuacion (8.4) es la expresi6n de una distribucion de Poisson. 
Para N grandes (mayores a 30) esta se aproxima a una distribucion 
de Gauss (Figura 8.11), caracten'stica de los cromatogramas que se 
observan expenmentalmente en comatografi'as de laboratorio donde la 
cantidad de muestra es pequena. 

En el modelo de platos teoricos la variacion con el tiempo de la 
concentracion de soluto a la salida de la columna, puede aproximarse 
con la ecuacion de una distribucion de Gauss, de tal manera que: 
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y = i/oexp 


(’■- 






( 8 . 7 ) 


donde: 


Concentraclon maxitna de soluto a la salida de la columna. 

(Tyi: Desviacion estandar del perfii de concentracion de soiuto. 

To". Tiempo adimensional para el cual la concentracion de salida es 
inaxima (tiempo adimensional de retencion). 

La ecuacion (8.7) relaciona la concentracion t/ con los parametros 
Jfo j o’A y To', y con la variable r. Para poder utilizar dicha ecuacion es 
necesario relacionar estos parametros con el sistema fi'sico particular. 

Et parametre t/o puede ser relacionado con el sistema mediante un 
balance de masa en toda la columna. De este balance se obtiene la 
exprest6n de la masa M de soluto alimentada al sistema, 


fOO 

M ~ I Fydt 

Jo 

la cual puede ser aproximada a 


( 8 . 8 ) 


M = 



(8.9) 


la ecuacion anterior se Integra combinandola con la ecuacion (8.7), 
sustituyendo dt por V^dr/F, y multiplicando y dividiendo por {2'!r)i<TA, 
de tal manera que: 





2 ( 7 = 



( 8 . 10 ) 


puede encontrarse en cualquier te.xto de probabilidad y estadistica 
que la expresion entre corchetes de la ecuacion anterior vale uno, de tal 
manera que: 
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M = (27r)j<T^V'*yo 
como M = V*yA, entonces, 


Vo = 


VA 


( 8 . 11 ) 


( 8 . 12 ) 


{2Tr)^ (Ta 

que es la expresi6n que se busca para el primer parametre* 

Mediante las definiciones đe media y desviacion estandar, y ut\- ^ 
lizando la ecuacion (8*4), es posible relacionar y con el ntimero : 
de etapas de la columna, de tal manera que: 






(8.13) 


(8.14) 


Mediante la ecuacion (8.5) se puede definir un fj,, dado por: 


NFt, 

[e + (l-e)A']V; 

como To = entonces: 

^ _ [£ + (i-e)A:]v; 

to- -p 

(El tiempo real de retencion de un soluto en la columna, es funcion | 
del tiempo de residencia del fluido en la columna (Vc/F)^ la porosidad | 
£ del lecho y la constante K,) 

Finalmente, la ecuacion (8,7) puede ser escrita en terminos de las 
caracteristicas y condiciones de la columna como: 


( 8 . 15 ) 

i 

(8.16) i 
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La ecuacion (8.17) es una distribucion normal que tiene un maximo 
ent~to igual a: 


- 


y una desviax:i6n estandar: 



La ecuacion (8.17) tambien puede expresarse en terminos de! volu- 
nien V de solvente anadido a la columna, consi deran do un Hujo cons- 
tante, de tal manera que: 


V 



y entonces, 


V = J/o exp 



j 


(8.18) 

(8.19) 


( 8 . 20 ) 


Aplicacion del Modelo de Platos,- Las ecuaciones (8.17) y 

(8.20) pueden ser utilizadas para estimar el numero de etapas de una 
columna a partir de datos experimentates de concentracion contra tiem- 
po, Una vez calculada JV y contando con la longitud de la columna L, 
se puede obtener la altura equivalente de un plato teorico (HETP de 
sus siglas en ingles) de la columna, la cual es una medida de la eHciencla 
de esta, mediante la siguiente ecuacion; 


HETP = 4 (8-21) 

Asi'misma, dichas ecuaciones liaii deinostrado ser utiles en el analisis 
de la dispersion y la resolucion de los picos de un croinatograina. Sin 
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embargo, no pueden ser utilizadas para predecir el numero de etapa 
o )a altura equivalente de un plato teorico, ni para predecir en q|] 
{orma el cambio de las condiciones de operacion de la columna afect 
su comportamiento. 


Ejemplo 8.1.- Calculo del numero de etapas en la 
matogra^a de Inmunoglobulina G. 


cro-1 


La cromatografia de perfusion-afinidad de alta resolucion de In- 
munoglobulina G (Fulton et al, 1991) produce un cromatograma con 
un pico cuyo tiempo medio de retencion es de 32.5 s. El ancho del pico 
cuando la concentracion es la mltad de la maxima es de 1,60 s. 

Estimar el numero de etapas teoricas de esta columna. 

Solucion: 

Se puede utilizar la ecuacion (8.17) para determinar el numero de 
etapas teoricas de la columna. Sustituyendo valores, 


0.5 = exp 


__ A 

3J.S y 


21 


2 . 

N 


aplicando logaritmos en ambos lados de la expresion anterior se 
obtiene, 

N = 2287 


Es importante hacer notar que entre mas ancho sea el pico del cro¬ 
matograma, N sera mas pequena y por lo tanto HETP mas grande, y 
viceversa. Consecuentemente, la HETP es una medida de la amplitud 
de un pico cromatografico (eficiencia de la columna). Entre menor sea 
HETP, mayor eficiencia de la columna. 

Metodos graficos para determinar Existen varias formas 
para calcular N a partir de un cromatograma gausiano. Una de las mas 
utilizadas emplea la siguiente expresi6n; 


N = 


1 ^ 


( 8 . 22 ) 



8.4. DISENO DE COLUMNAS CROMATOGRAFICAS 


445 



Figura 8.12: Calculo del numero de unidades de transferencia en forma 
grafica. 
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donde W es el ancho de la base del cromatograma medido entre 
las rectas tangentes que pasan por los puntos de infleccion del cro-'^ 
matograma. La teon'a de platos es muy utilizada debido a que permite' 
una rapida caracterizacion y una comparacion sencilla entre columnas. 

Ejemplo 8.2.- Calculo grafico del numero de etapas tedricas, 

Estimar a partir del cromatograma que se muestra en !a Figura 8.12, 
el numero de etapas teoricas obtenidas en la cromatografi'a de transfe- 
rrina. 

Solucidn; 

Utilizando la ecuacion (8.22) se puede calcular N. Para realizar el 
calculo es necesario determinar el ancho del cromatograma, 

= 49 min — 33 min = 16 min 
y el tiempo de retencion, 
tf, = 41 min 
sustituyendo valores, 

^ _ 16(41 min)^ 

(16 min)^ 

N = 105 


Modelos Basados en la Teon'a Cinetica 

Los modelos basados en la teon'a cinetica đescriben el comportamien- 
to de una cromatografi'a niediante los perfiles de concentracion de los 
solutos obtenidos mediante balances de masa, relaciones de equilibrio 
y expresiones cineticas. Este enfoque resulta mas complejo que el de la 
teon'a de platos pero permite mejorar la descripcion y comprension de 
estos sistemas. 

Para iniciar la revision de algunos modelos cineticos es conveniente 
describir cuatro comportamientos generales de una colmnna cromato- 
grahca operando en modo elucion isocratica, descritos en la Figura 8.13. 

Caso 1Un pulso inyectado a una columna no sufrira ningun cambio 
a la salida de la columna, solo si: 
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- E1 flujo en la columna es idel o tipo tapon. 

- Los sol atos no penetran al interior del adsorbente. 

- Los solutos no reaccionan (no se adsorben) con el adsorbente. 

Caso 2.- Un pulso inyectado a una columna donde exista un cierto 
građo de flujo no ideal debido a un empaque deficiente o a fenomenos 
de difusion axial, pero no exista adsorcion, presentara un tiempo de 
retencion promedio igual al del pulso del caso 1, pero con cierto građo 
de disper'-iion. 

Caso 3.- Un pulso que contenga un sol u to que pueda ser adsor- 
bido, sufrira un retardo y un cierto građo de dispersion al pasar por 
la columna. La dimension de estos efectos dependera de de la natu- 
raleza de la adsorcion. La tecnica cromatograflca se basa en el hecho 
de que diferentes solutos pueden sufrir diferentes retardos en un mismo 
adsorbente. 

Caso 4.- Un pulso inyectado a una columna donde exista adsorcion 
y efectos de flujo no ideal simultaneamente, tendra un tiempo de re¬ 
tencion igual al del caso 3, pero una mayor dispersion. 

Se han desarrollado varios modelos para predecir los perflles de con- 
centracidn de las colunas cromatograficas desde el punto cinetico, los 
cuales presentan diferentes grad os de complejidad y difieren entre si en: 

- El tipo de equilibno que consideran. 

- El numero y tipo de resistencias a la transferencia de masa que toman 

en cuenta. 


- La cinetica en la superficie del adsorbente. 

- Los efectos de mezclado que incorporan. 


La elaboracion del modelo de la columna se inicia con el balance de 
masa df; soluto en la fase liquida en una seccion de la misma. 


e 


dt 



dy „ 

- V -— H 
ds 


(8.23) 


donde: 
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e: Fraccion vacia del lecho. 
y: Concentracion đe soluto en el h'quido. [M/L^]. 
i: Tiempo. [t]. 

E: Coeficiente de dispersion axial. 

z‘. Distancia axial. [L]. 

v: Velocidad superfidal (flujo por area de seccion transversal de co- 
lumna). [L/i]. 

iž: Velocidad de adsorcion de soluto en el adsorbente. [Af/L® — i]. 

El balance de soluto sobre el adsorbente complementa al balance 
anterior y puede ser expresado como: 


R = {l-s)f^ (8.24) 

A continuacidn se revisan dos modelos cineticos de diferente građo 
de complejidad, el modelo cinetico lineal y el modele cinetico general; 
ambos consideran relaciones de equilibrio lineales. 

En este punto es importante recordar que los balances de meisa y 
las relaciones de equilibrio para columnas cromatograficas son iguales 
que los de adsorcion en columna, mientras que las condiciones iniciales 
son diferentes. 

Modelo Cinetico Lineal.- Este modelo supone que solo una re* 
sistencias controla la transferencia de masa, En el caso que la resistencia 
en la peh'cula sea la controlante, la velocidad de transferencia de masa 
del h'quido al adsorbente puede ser expresada como: 

R=haiy-y-) (8.25) 

donde y* es una concentracion hipotetica en el li'quido en equilibrio 
con la concentracion de soluto en el adsorbente (en algunos casos la ki,ct 
se toma como un coeficiente qiie agrupa toelas tas resistencias, debido 
a la dificultad experimental de inediciones que puedan distinguir entre 
los diferentes mecanisinos de control). 
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E1 modelo supoiie ađemas que la dispersion axial y la acumulacion 
en la fase h'quida son despreciables, entonces la ecuacion (8.23) se trajis- 
forma en: 


(8.26) 

Combinando las ecuaciones (8.25) y (8.26) se obtiene: 

dv 

kLa{y - y*) ~ -v~ (8.27) 

Esta ecuacion puede ser integrada para obtener la longitud necesaria 
de la columna para un determinado građo de separacion, 


1 = 




(8.28) 


al termino entre parentesis cuadrados de la ecuacion anterior se le 
Hama aitura de una unidad de traiisferencia HTU (de sus siglas en 
ingles), y al termino entre corchetes se le Hama numero de unidades 
de trasferencia NTU (de sus siglas en ingles); de tal manera que la 
ecuacion anterior puede ser expresada como: 


L = HTU • NTU (8.29) 

La ecuacion anterior puede ser utilizada para calcular la longitud 
necesaria de una columna cuando se conoce k^a. Los modelos cuando 
la resistencia controlante es otra son analogos. 

Modelo cinetlco general; Teona de momentos.- E1 modelo 
cinetico general para describir una columna cromatografica es mas com- 
plejo e incluye los efectos de: 

- Resistencia a la transferencia de masa en la peli'cula. 

- Resistencia a la difusion al interior de la particula. 

- Adsorcion reversible de primer orden sobre la superficie de los poros 

(isoterma lineal). 

- Dispersion axial. 


8A. diseno de columnas cromatogrAficas 
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Estos efectos se integran mediante un modelo pseudocontinuo des- 
crito por el sistema de ecuaciones que se lista a continuacion. 

1, Balance de soluto en el seno del li'quido de la columna: 


at ~^dz^ dz ^ 


(8.30) 


En la expTesi6n anterior, R es la velocidad de transferencia de masa 
de soluto entre el h'quido y el adsorbente por unidad de volumen de 
lecho, dada por: 


donde: 


^ dr 


(8.31) 


e: porosidad del lecho. 

dp‘. Diametro de la particula de adsorbente. 

Dp\ Difusividad del soluto al interior del poro del adsorbente. 

r: Distancia radial del centro de la particula a un punto dado en la 
particula de adsorbente. 

Ra‘. Radio de la particula. 

yj: Concentracion de soluto en la fase l]quida al interior del poro. 


2. Balance de soluto al interior del poro: 

^ % p. ( , 2 . Mi 


(8.32) 


donde qi es la concentracion de soluto en el adsorbente y e,- es la 
porosidad de la particula de adsorbente al soluto de interes. 

3. Balance de soluto interfacial en la superficie del adsorbente: 



rsHo 


yt)|r = fia 


(8.33) 
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4. Adsorcion reversible de prinier orden en la superficie del adsor- 
bente; 


dt 




Vi 


Si 

K 


(8.34) 


donde ki es la constante cinetica đe la reaccidn de superficie en 
el sentido directo y K es la constante de equilibrio de la reaccion de 
superficie. 

Las condiciones iniciales y de frontera del sistema de ecuaciones 
anterior son: 


en: 

para: 

se tiene: 

r = 0 

t > 0 

o 

II 

z>0 

t = 0 

o 

II 

r > 0 

( = 0 

II 

o 

z = 0 

0<t<tp 

y = yA 

z = 0 

i > tp 

y = 0 


donde tp = Vp/F es la duracion de un pulso rectangular de volumen 
Vp inyectado a la columna. 

El sistema de ecuaciones (8.30)'(8*34) fue resuelto en el dominio 
de de las Transformadas de Laplace (Furusawa et a/, 1976), pero la 
solucion no pudo ser invertida para obtener la expresi6n de la concen- 
tracion a la salida conio una funcion del tiempo. La solucion en el 
dominio de Laplace fue utilizada para calcular los momentos del perfil 
de concentracion đel soluto dados por las expresiones siguientes: 

La ecuacion para el inomeiito n del perfil de concentracion del soluto 
en un lecho de longitud L es, 

(8.35) 


L)V^dt 


fOO 

rUn = I y{t,L)t’‘dt 

Jo 




^ »I 


I j 


(8.36) 
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y el momento centra! n, 


rv(t,L)dt 

Dos momentos tienen un significado ffsico y son de particular interes 
en cromatografia: 

1.- El primer momento absoluto o tiempo de retencion promedio 
dado por: 


sr 


(8.37) 


_ JcT y(i, 

S,°°yit,L)dt 

y de acuerdo al modelo esta dado por, 

i' r X „ 

/*] = — e + (1 — e)et(l + —) 

U 


(8.38) 


(8.39) 


De acuerdo a la ecuacion anterior, el tiempo de retencion de un 
soluto en la columna depende del tiempo de residencia del eluyente, el 
tipo de empaque y de la constante de equilibrio. 

Se puede utilizar la expresion del primer momento absoluto para 
estimar la porosidad de lechos cuando et soluto es tan grande que e,- = 0 
y no existe adsorcion, de tal manera que la ecuacion (8.39) se reduce a; 


2.~ £1 segundo momento centra! es una medida de la dispersion del 
pico y esta dado por; 


S^y(UL)dt 


(8.40) 


y de acuerdo al modelo general, 
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(8.41) 

La ecuacion anterior muestra que la dispersion del pico respecto 
al tiempo đe eludon o segundo momento Central, es funcion de varios 
parametros como el coeficiente de transferencia de masa en la pelicula, 
el coeficiente de difusion efectlva al interior del poro, la constante 
cinetica de adsorcion, la constante de equilibrio, el coeficiente đe dis¬ 
persion y los parametros del empaque. 

El metodo de momentos elimina la necesidad de iina solucion nu- 
merica del sistema de ecuaciones de conservacion de la colurrma. Sin 
embargo, su uso esta restringido a sistemas que presenten isotermas 
y expresiones de transferencia de masa iineales, Otra desventaja del 
metodo de momentos es que la solucion no se obtiene en el tiempo real 
y no se puede predecir el efecto de los parametros o variables de diseno 
sobre los perfiles de concentracidn, 

Una de las principales aplicaciones del modelo es en la estimacion 
de parametros para diseno, pero solo de aquellos que no varian con la 
escala, como la difusividad efectiva de particula, las constantes cineticas 
de adsorcion y la porosidad de la particula. Sin embargo, los coeficientes 
de dispersion que se determinen en una columna de laboratorio pueden 
ser muy diferentes a los de una columna industrial, 

Ejemplo 8.3 Estimacion de la porosidad de un adsor- 
bente. 

Se determinaron (Arnold et al, 1985) los tiempos de retencion pro- 
medio de mioglobulina y albiimina de suero de bovino {ASB), utilizando 
pulsos de 1 ml en una columna de 1.6 cm de diametro, variando su 
longitud entre 26 y 31 cm. Los estudios se realizaron bajo condiciones 
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de no-adsorcion (columna equilibrada con solucion amortiguadora de 
elucion K = 0), utilizando Sefarosa CL-4B (100 fim). 

Los resultados se correlacionaron con Lfv y se ajustaron a las rectas: 
Para Mibglobulina: 


= 0.S7- 

2 V 


Para Albumina; 


= 0.69- 



La porosidad de la columna se estimo utilizando datos de tiempo de 
residencia de azul de dextrano (molecula que no penetra en los poros 
del adsorbente ni se ađsorbe) y fue de c = 0.35. 

A partir de estos resultados estimar la porosidad del empaque a. 

Solucion: 

En el caso que no existe adsorcion (K=0), la ecuacion (8.39) se 
puede expresar como: 

/'i = “ + (1 “ 

entonces, 

^ ^ o 

sustituyendo valores en la expresi6n anterior para el caso de la 
mioglobulina se tiene: 

0.87 = 0.35 + {l-0.35)ei 

Ci 5= 0.8 

sustituyendo valores para el caso de la albumina se tiene: 

0.69 = 0.35 + (l-0.35)£, 

£i = 0.52 

El adsorbente presenta difereiite porosidad dependiendo del tainano 
del soluto: BSA (PM=:67,000) y .Miogjobuiina (PM=17,500) 
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Modelos Comblnados: Teoria de Platos y Teoria Cinetica 

Las teona de plato es seiicilla en su desarrollo matematico, pero no 
puede ser usada para prededr el comportamiento de columnas a par- 
tir de datos fundamentales. Se han efectuado diferentes intentos para 
superar esta limitacion de la teoria de platos, todos los desarrollos efec- 
tuados han producido expresiones en ias que la HETP (medida del 
građo de dispersion del pico) se relaciona con parametros que permiten 
predecir el comportamiento de la columna. Sobre este tipo de enfoque 
dos tipos de modelos resultan de particular interes: 

- El modelo combinado lineal. 

- El modelo de van Deemter. 

Modelo Combinado Lineal.- Una primera aproximacion para Is 
obtencion de expresiones de HETP en funcidn de variables de operacioi] 
de la columna, es igualar el numero de platos teoricos de la teorn 
de platos (N) con el numero de unidades de transferencia (NTU) de 
modelo cinetico lineal, considerando que ambos modelos describen ui 
comportamiento gausiano similar, de tal manera que de acuerdo a la 
ecuaciones (8.28) y (8.29): 


N = NTU = 


ki,aL 


V 


(8.42 


y combinando esta ecuacion con la ecuacićn (8.17) se puede obtene 
el perfil de concentracion en funcion de las variables de operacion, 


y = yo exp 


kiaL 


2v 


iH 


(8.4S 


En la ecuacion (8.43) la desviacion estandar del pico esta dada po 

" = fc)’ 

por otro lađo se sabe que: 


(8.4' 


HETP = 4 
N 


(8.4 
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y se puede expresar el HETP no solo en terminos đe un parametre 
hipotetico iV, šino en funcion de caracteristicas fislcas del sistema , 


HETP = 


(8.46) 


Ejemplo 8.4.- Cromatografia de aspartamo, 

La cromatograft'a de d-aspartamo (Belter et a/, 1988) en sflica gel 
modificada, con silanos como brazos espaciadores y 1-prolina como li- 
gando, produce un cromatograma en el cual el tiempo de elucion del 
d-aspartamo es ~ 62 min y la đesviacion estandar <7 = 3 min, cuando 
se utiliza una columna de 25 cm de longitud y 0.41 cm de diametro, re- 
llena de particulas esfericas de 0.0045 cm de diametro. La fraccion vaci'a 
de la columna se estimo en 0.38 y el flujo utilizađo fue đe 2 cm^jmin. 

La cinetica de adsorcidn puede suponerse que es controlada por el 
coeficiente de transferecia de masa de la pelicula, el cual puede ser 
estimado por medio de la siguiente correlacion: 


kL = 1.17v 




PlDab, 


La difusividad del d-aspartamo en estas condiciones es 0.7 X 10~^ 
La viseosidad y densidad pueden ser tomadas como las del agua. 
Se pide calcular: 

a) La constante de equilibrio del sistema. 

b) y HETP de acuerđo al modelo de platos. 

c) N, y HETP đe acuerdo al modelo lineal combinado. 

d) El efeeto de variaciones đe ±20 % de la longitud de la columna, 
sobre N y to. 

Solucidn: 

a) Calculo de la constante de equilibno. 

Se puede utilizar la ecuacion (8.16) para obtener A', para lo cual es 
necesario calcular primero el volumen del ledio 


7r{0.41 cm)^ 
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Vc = 0.132 crrF x 25 cm 
v; = 3.30 cm^ 

rearreglando la ecuacion (8.16) y sustituyendo valores se tiene: 

K 

K 
K 

b) Cal ćulo de N y HETP con el modelo de platos. 

De acuerdo con las ecuaciones (8.45) y (8.46), 


1 fUF \ 

l-eKK V 


I 


1 - 0.38 
^ 60 


62 min x 2^ 

3.30cn.3"'’‘ -°-^^ 


62 ^ min^ 

^ ^ 

3-^ min^ 

N = 427 

por la definicion de HETP dada en la ecuacion (8.45), 


HETP 

HETP 

HETP 


L 

N 

25 cm 
427 

0.0585 on 


c) Calculo N, <7^ y HETP con el modelo combinado lineal. 

Para calcular N se utiliza la ecuacion (8,42), Para tal efecto primero 
se calcula la velocidad superficial 


V 


n ^ min 
^ mtn 60 j 


0.132 cnP 


„ „„ cm 
0,25 — 


V 
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E1 coeficiente de transferenda de masa se calcula utilizando la 
rrelacion dada de tal manera que; 


. , „r, «cm / U.0045 cm 

kl, = 1.17 X 0.25 — X , „ 

s \ 0 


[ 0.0045 cm X 0.25 ^ x 1^^ 

1 0.01 -a- / 

\ cm—s f 


-- 0,42 


f o oi \ 


* 0.67 


cm 


ki^ ^ 5,67 X 10"'" — 

3 

E1 calculo del ^ea interfacial es: 


a = 


6(1 -£) 


a = 


a — 


6(1 - 0.38) 
0.0045 cm 

826.67 cm"^ 


entonces, 


N = 


N 

N 


kiaL 


V 


(5.67 X 10-3 ^)(826.67 cm-^)(25 cm) 


0.25 ^ 

S 


= 468 


De acuerdo a la ecuacion (8.46), 


62 min 


a 




2.86 min 


co- 
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De la ecuacion (8.47), 

cr^L 

(2.86 min)^ x 25 cm 
(63 mm)^ 

HETP = 0.052 cm 

d) Para resolver este inciso necesariamente se tiene que hacer uso 
del modelo combinado lineal. Esta es la ventaja de este tipo de mode¬ 
lom es decir, nos permite hacer predicciones con la variacion de ciertos 
parametros. 

Una coiumna de 20 cm representa la reduccion de un 20 % en lon- 
gitud de tal manera que: 


HETP = 


u f?T O _ 


N 

N 


(5.67 X 10-® ^)(826.67 cm-^)(20 cm) 
025 ^ 


374 


por otra parte: 


to 


[0.38+ (1 -0.38) 60] X 
49.6 min 


0.132 cm^ X 20 cm 


2 

Tntn 


De la misma manera se pueden efectuar los calculos para L = 30 cm 

(+20%). 

Modelo de van Deemter.- E1 modelo de van Deemter (van Deem- 
ter et a/, 1956) es u no de los mas conocidos para cromatografia por 
elncion. Estos autores combinaron los resultados de la teona de platos 
con los del modelo cinetico de Lapidus y Amundsoii (Lapidus y Amund- 
son, 1952). Este liltimo fue utilizado en forma simplificada para el caso 
de un sistema con isoterma de adsorcion lineal y una coiumna larga, 
de tal manera que el perfil de concentracion del soluto a la salida de la 
coiumna tambien sea gausiano como el de la teoria de platos. El resul- 
tado fueobtener unaexpresi6n para HETP en funcion de los parametros 
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consideraxlos por Lapidus y Amundson para su modelo cinetico. Dado 
que el modelo de Lapidus y Amundson incluye los efectos de dispersion 
axial (difusion molecular y mezclado), resistencia a la transferencia de 
masa en la pelicula y al interior del poro, la expresi6n de van Deemter 
considera todos estos efectos en tiempo real. 

Una version reciente (Arnold et al, 1985) de la expresi6D de van 
Deemter es: 


HETP 


donde; 

Longitud de mezclado. [L]. 

DaB‘ Coeficiente de difusion del soluto. [L*/t]. 

T}: Tortuosidad del lecbo. 

En la expresi6n anterior el coeficiente de dispersion axial E se con¬ 
sidera que esta conformado por dos contribuciones: la difusion molecu¬ 
lar en la direccion axial y un termino de mezclado que es proporcional 
a la velocidad, esto es, 


= + 2 (1-£){£() (i+ 1^) 




V 


[(sSčfa) (4 + feUp). 
[^ + (1 ” ^)(^») (l + 


V 


(8.47) 


E — (8.48) 

En el caso de cromatografia lLquida de moleculas de tamano grande 
(por ejemplo protemas), el segundo termino del lađo derecho de la 
ecuacion (8.47) puede ser despreciado. 

Ejemplo 8.5.- Comparacidn de los resultados de la teoria 
de momentos con el modelo de van Deemter. 

Demostrar que para el caso de perfiles de concentracioii gausiaiios la 
teoria de momentos y la de van Deemter producen resultados identicos, 
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cuando se considera que existe equilibrio sobre la superficie del adsor- 
bente (solo existen las resistencias de la pelicula y del poro) y que ej 
pulso alimentado es de duracion corta. 

Soluclon: 

En el caso de perfiles gausiatios se cumple que: 

= to 

y 

* 2 
H = 

de tal manera que; 


HETP = ^ 

La expresi6n anterior conjuntamente coii las ecuaciones (8.39)^ 
(8*41), (8.48) y las condiciones particulares; 


ip == 0 

r = 0 

k\ 

conducen a: 

^ ETP)yati 

La ecuacion de van Deemter (8,47) en su version mas popular y 
simplificada se escribe como: 


HETP ^ AA~ + Cv 

V 


(8.49) 


donde: 


El termino A es funcion del tamafio y uniformidad del adsorbente de 
la columna, ya que esto determina la longitud y uniformidad del 
mezcrado, Las particulas de diametro pequeno, producen valores 
bajos de A. 
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E1 termine B se relaciona con la difusion molecular axial. Este termine 
i, puede ser despreciado en el caso de cromatografia liquida y par- 

I ticularmente cuando el soluto es una melecula grande ćemo una 

' preteiiia. 

Si la velocidad superficial en una columna di8nunuye, el termine 
- B/v aumenta, esto significa que a] ser mayor el tiempo de re- 

tencion hay m^ tiempo para que el pulso se disperse por difusion 
molecular. Consecuentemente la contribucion de este termino 
tiende a disminuir la eficiencia de la columna; es decir, a inere- 
mentar el HETP. 

El termino C representa la disperslon del pulso debida a la resistencia a 
la transferencia de masa. Este termino es funcion de la geometn'a 
de la fase estacionaria, del ceeflciente de distribucioh del soluto 
I y de las velocidades de transferencia. Si la velocidad superficial 

se inerementa, el termino Cv se inerementa. Esto significa que a 
‘ mayor velocidad superficial en la columna, el tiempo para lograr 

> el equilibrio es menor. Consecuentemente la contribucion de este 

^ termino tiende a disminuir la eficiencia de la columna. 

i 

't ^ 

^ En la Figura 8.14 se muestra el efeeto de la velocidad superficial en 
la columna sobre el HETP, de acuerdo al modelo de van Deemter. Se 
! observa que existe una velocidad optima debido a los efeetos opuestos 
i! de los terminos B/v y Cv. 

Para una columna particular es posible encontrar la ecuacion de van 
Deemter efeetuando mediciones de HETP a tres velocidades diferentes. 

8.4.2 Criterios de Evaluacion Tecnica del Cotn- 
portamiento de las Columnas: Resolucićn, 
Pureza y Rendimiento 

El objetivo de un proceso cromatografico puede ser alguno o algunos 
de los siguientes; alta purificacion de uii componente, analisis rapido 
de un componente o una alta produetividad. Cuando el rendimiento de 
una operacion disminuye conforme la pureza deseada aumenta, estos 
objetivos no pueden lograrse simultaneanieiile. 
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Figura 8.14: Efecto de la velociđad superficial sobre HETP. Fuente: 
Janson y Hedman, 1982. 

R«pro<luckla con t\ permiso dt Spring«r*Verlag. Copyright ©1982. Todoa los derechos resorvados. 

La teona cromatografica permite evaluar el comportamiento de una 
operacion mediante el uso de tres criterios: 

Resolucion* 

Pureza. 

Renđimiento, 

Resolucion 

En la cromatografia por elucion un objetivo puede ser el separar los 
componentes de una inuestia en forma satisfactoria, La medida del 
građo de separacion de dos componentes en una operacion cromatogra¬ 
fica se conoce como resolucion o eficiencia de separacion. 

La resolucion de una columna depende de dos factores: 

La selectividad de la columna.- Este factor es una medida de la aftni' 
dad de los solutos por el adsorbente {Figura 8.15 a y b ). 
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Fictor d# pobn. 

Nd(iwa d* ptailH pM|«*Aa 


Futor d« upvaddit bv«no 
NAmvro d* pldkH 







Figura 8.15: Efecto de la selectividad y de la eficienda sobre la resotu- 
cion. 


La eficiencia de la columna.- Este factor esta relacionado con el građo 
de dispersion de los picos (Figura 8,15 c y 8.15 d). 

Si se considera la Figura 8.16 una separacion completa de dos picos 
puede lograrse cuando las rectas que definen la amplitud de la base de 
los picos W, se intersectan abajo del eje t. Puede ser demostrado que 
cuando esto sucede: 


2(1.2 -lol) 

Wy+W2 


> 2 


(8.50) 


y 


W = 4a 


(8.51) 


donde es la resolucion. Generalmeiite una Rs =1.5 es satisfac- 
toria. 
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Figura 8.16; Medicion đe la resolucion. 

Una resolucion adecuada puede ser dificil de obtener cuendo se trata 
de resolver una mezcla de componentes con propiedades similares, como 
en la separacion de mezclas de proteinas. En este caso la mejor forma 
para mejorar la resolucićn depende đel tipo de cromatografia, pero 
existen algunas lineas generales como las siguientes: 

1. Para incrementar At = to 2 — 

(a) Incrementar la longitud de la columna L. 

(b) Aumentar la cantidad de la fase estacionaria. 

(c) Mejorar la selectividad, selecionando otra fase estacionaria 
u otra fase movil. 

2. Para disminuir el ancho de los picos. 

(a) Empacar mas uniformemente la columna y/o disminuir el 
tamano de las particulas del empaque. 

(b) Optimizar el flujo. 

(c) Reducir el tamano de la muestra, 

La ecuacion (8,50) puede ser utilizada conjuntamente con los mo- 
delos cromatograficos aproplados para aiializar este tipo de acciones y 
generar las decisiones correspondientes, Por ejempto, se puede estimar 
la longitud necesaria de una columna para alcauzar una determinada 
resolucion. 
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Ejemplo 8.6.- Calculo de la resolucion de una columna. 

Calcular la resolucion log^^^da en una columna de filtracion en gel 
en la (jue se separa un anticuerpo de una impureza y se obtienen los 
siguientes resultados: 



Anticuerpo 

Impureza 

to (h) 

6.42 

7.600 

(r{h) 

0.80 

0.175 

Vo 

82 

43 


Solucion: 


Se puede calcular el ancho de las bases de los picos W uti lizan do ta 
ecuacion {8.51), 

Wx = 4(71 = (4)(0.80 h) = 3.2 h 
W2 = 4(73 = (4)(0.175 h) = 0.7 h 
la resolucion se calcula con la ecuacion (8,50), 


Rs = 


(7.60 - 6.42) 
3.2 + 0.70 


esta resolucion es demasiado baja. 


Pureza 

Cuando se tiene una resolucion muy baja debido a propiedades muy se- 
mejantes entre los solutos de una mezcla o por cuestiones de productivi- 
dad, eiciste un compromiso entre el rendimiento aicanzable y la pureza 
deseada. Entre mayor sea la pureza requerida, menor rendimiento 
puede ser obtenido. 

Es posible efectuar un analisis de pureza y rendimiento de columnas, 
empleando los modelos revisados. Considerando que en una operacion 
cromatografica la masa eluida del sol u to j de una mezcla, en el intervale 
de t a f esta dada por; 
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donde: 



(8.52) 


SEji Masa del soluto j elui'da en el intervale de tiempo. 

F: Flujo de solvente en la columna. 

j/j-: Concentracion del soluto j a la salida de la columna. 


la pureza del soluto j, PRj, se define como la razon de la masa de 
soluto j obtenida en el intervale de /' a t, entre la masa total obtenida 
en ese mismo intervale, es decir: 


l!' 

^r=:l It, 


donde n es el numero de solutos presentes. 


(8.53) 


Rendimiento 


El rendimiento de una operacićn cromatografica puede ser definido 
como la cantidad de soluto recuperado en uii clerto intervale, respeeto 
a la cantidad aplicada en la muestra original. 

La masa total de soluto j inyectada a la columna esta dada por; 


sTi = r 

^0 


Fyjdt 


(8.54) 


la proporcion de soluto j recuperađa en el intervalo de i a t o 
rendimiento REj puede entonces expresarse como: 


REj = 


5T,- 




(8.55) 


Las ecuaciones (8.53) y (8.55) combinadas con los modelos que des- 
criben los perfiles de concentracion en las columnas, nos permiten cal- 
cular y/opredecir (segun el tipo de modelo) rendimientos y pureza en 
columnas. 
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Figura 8.17: Perfiles de concentracion del Ejetnplo 8.7. 


Ejemplo 8.7.- Pureza y Rendimiento 

La Figura 8.17 muestra los prefiles de concentracion del anticuerpo 
y la impureza del Ejemplo 8.6. Puede observarse un traslape de los 
picos de estas sustancias debido a la baja resolucion de la operacion. 

Describir la variacion de la pureza y el rendimiento del anticuerpo 
con el tiempo de operacićn, si la masa de anticuerpo y la masa de im¬ 
pureza alimentadas a la columna son 1.63 g y 0.45 g, respectivamente 
{se usa el subindice 1 para el anticuerpo y el subindice 2 para la im¬ 
pureza). 

Solucion; 

Combinando las ecuaciones (8.17) y (8.55) se obtieiie uiia expresi6n 
para el rendimiento eii funcion del tiempo, 
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RE, = 




La expresi6n anterior puede integrarse expresando la integral del 
numerador como una diferencia đe integrales y uti lizan do la definicion 
đe la fundon error, obteniendosei 


RE, = .\Erf{i^)-Brf(^y 


cuando = 0 la expresi6n anterior puede aproximarse a: 


RE, = - 


1 + Erf 


fi-toA 

Vv^ajj 


La variacion de la pureza con el tiempo de operadon se obtiene 
combinando las ecuaoiones (8.17) y (8.53), 


PRv 


/(' exp [ 

dt 

Fyoi exp 

'-^]di + S;,Fy,2 

exp 



utilizando la definidon de fundon error la expresi6n anterior puede 
expresarse como: 

PB = 

' y.,RE, + y.,RE2 

sustituyendo valores en las expresiones desarroiladas se tiene: 


RE^ 

RE2 

PRi 




A-6.42 Y 

Vv^(o.8);. 


v^(0.8) 

V\/5{0.175)y 
82 RE^ 


82 RE^ + 43 REi 



8.4. DISENO DE COLUMNAS CROMATOGRAFICAS 


471 



Figura 8.18: Perfiles de pureza y rendimiento del Ejemplo 8.7. 

LfOS resultados sobre los calculos de los rendimientos y la pureza de 
anticuerpo se muestran en forma grafica en la Figura 8.18, Se puede 
constatar en la figura el hecho de que en una operacion de separacion 
generalmente se pueden obtener altas purezas o altos rendimientos, pero 
no ambos. 


8.4.3 Escalamiento y Optimizacion 

El escalamiento de una columna cromatografica consiste generalmente 
en determinar el diseno de la columna ciue permita cumpllr con una 
productividad mayor a la de la columna empleada en la obtencion de 
los datos para el et diseiio. 

En general las tecnicas de escalamiento surgen del reconocimieuto 
de la imposibilidad del diseno de este tipo de equipo medlante modelos 
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estrictamente teoricos (Gibbs y Lighfoot, 1986). 

Son varios los factores a considerar en el escalamiento de columnas 
cromatograficas dentro de los cuales se pueden destacar los siguientes. 

1. Objetivo del escalamiento: 

Generalmente el objetivo de un escalamiento es incrementar la 
productividad. En algunos casos solo se busca incrementar la 
produccion. 

2. Criterio de escalamiento: Existen varias alteniativas no exclu- 
yentes que pueden servir de base para realizar el estudio de es¬ 
calamiento como: 

- Incrementar el flujo volumetrico a procesar. 

• Incrementar la concentracion de la muestra. 

- Incrementar el volumen de la muestra. 

El incrementar solo el flujo volumetrico, manteniendo la concen¬ 
tracion y el tamano relativo de la muestra, permite conservar la 
linearidad del proceso. 

Cuando se incrementa la concentracion y/o el volumen de la mues¬ 
tra se produce una condicion de sobrecarga, que produce un perfil 
de concentracion no gausiano a la salida de la columna (Figura 
8.9). En el caso de muestras mas concentradas generalmente se 
producen isotermas no lineales y efectos de interferencia de los 
solutos en la adsorcion, que se traducen en una dlsminucion del 
građo de purificacion obteiiible. En estos casos no puede ser apli- 
cado el concepto de HETP desarrollado para sistemas lineales. 

3. Restricciones; El escalamiento ademas de cumplir con el objetivo 
fundamental de incrementar la productividad (o al menos la pro- 
duccidn), debe tambien cumplir con las restricciones del proceso 
en cuanto a pureza, rendimiento, concentracion del producto y 
duracion de cada ciclo. 

4. Caracten'sticas de flujo; El escalatnieiito de columnas presenta 
varios problemas asociados al flujo dentro del lecho: 
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- E1 incremento de la longitud de la columna es imposible sin re- 

dudr la velocidad de percolacion debido a que generalmente 
las caidas de presion de las columnas de laboratorio estan en 
el limite del colapso de los adsorbentes empleados. 

- El incremento del diametro produce problemas de distribuccion 

del flujo y de incremento del gradiante de presion por dis- 
minucion de soporte por !a pared. 

La caida de presion en una columna empacada en regimen laminar 
esta dada por la ecuacion de Blake*Kozeny (Bird et al, 1960), 


AP~ -€)vL 


(8.56) 


donde u es la velocidad superficial y esta dada por la releicion: 


n = 


4F 

irDI 


donde Dc es el diametro de la columna. 


(8.57) 


5, Geometria: Los parametros b^icos que define la geometria de 
una columna y que pueden ser modificados son: Dc y L 

6* Dinamica de la columna. En el proceso de escalamiento es funda- 
mental tomar en cuenta los grupos adimensionales que se derivan 
de la expresiones diferenciales que descrlben los perfiles de con- 
centracion en la columna; de particular importancia son el tiempo 
i/to y numero de unidades de transferencia NTU o de etapas 
teoricas N. 


En el proceso de escalamiento generalmente tambien se busca opti- 
mizar la columna fijanđo criterios de maxima productividad o mmimo 
cesto, 

Es importante distinguir đos metodos de escalamiento comunmente 
empleados en cromatografia: 

Metodo de escalamiento direeto. 


Metodo de escalamiento mediante modelos. 
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Escalamiento Directo 

La mayoria de los procesos cromatograficos han sido escalados direc- 
tamente de los sistemas aualiticos de laboratorio (Wang, 1990), 
el metodo de escalamiento directo se parte de un diseno optimo de* 
seirrollado generalmente a nivel laboratorio (pueđe ser teorico) y se 
supone que los fenomenos difusionales no varian dentro del rango de 
escalas que se estudia. Este metodo permite determinar el tamano y 
las condiciones de operacion de la escala nueva en forma rapida. Una 
limitacion de este metodo es la escasa informacion que genera sobre los 
mecanismos cineticos controlantes. 

A continuacion se preseiita caso particular de escalamiento directo 
con el proposito de ilustrar este metodo. 

Caso de escalamiento directo de un sistema lineal.- Uno 
de los enfoques mas utilizados en el escalamiento de columnas ero* 
matograficas, consiste en seleccionar como parametro de escalamiento 
un ineremento del flujo de la columna, lo que permite mantener la linea- 
ridad del proceso. Generalmente las restricciones son de igual purezay 
rendimiento en ambas escalas (Cowan et a/, 1987). 

Estas restricciones requieren que la dinamica de la columna no cam- 
bie. El perfil de concentracion de los solutos a la salida de la columna 
debe mantenerse igual en ambas escalas. En este caso lineal los perfiles 
gausianos estan dados por la relacion ya conocida, 

y = J/o exp 

mantener los perfiles iguales durante el escalamiento, requiere man¬ 
tener iguales j/^, N y t/to, para cada uno de los solutos en ambas escalas 
(escalas 1 y 2). 

Si el escalamiento es solo a traves del ineremento de flujo, la con- 
centraccion maxima de soluto, la cual es fuiicion đe la concentracion 
de entrada principalmente, puede coiisiderarse igual en ambas escalas, 
o sea yo{ = Von-, donde los subindices I y II se refieren a cada una de 
las escalas. 

El numero de etapas cuando solo un mecanismo controla la rapidez 
de la adsorcion puede ser expiesado como: 
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N = 


L 


Asimismo, el tiempo de retencion esta dado por: 


(8.58) 


t^ = [e4-{\~e)K]^ (8.59) 

Como primer alternativa se puede considerar incrementar De, dp 
y L\ sin embargo, no es posibie hacer este cambio sin alterar el per- 
fil de concentracion dado que el valor de N cambia con todos estos 
parametros, independientemente del valor que tome n en la ecuadon 
(8.58) o mecanismo controlante de la cinetica. 

Tambien se puede considerar incrementar Dc y dp, de tal manera 
que su razon se mantenga constante; sin embargo esto tambien conduce 
a UD cambio en el valor de N. 

Como tercera alternativa se puede considerar mantener dp igual para 
ambas escalas e incrementar v y L, de tal manera que la relacion Ljv sea 
igual en ambas escalas, lo que permite mantener toy N constantes entre 
las escaias, en casi todos los casos de un solo mecanismo controlante. 
Sin embargo, incrementar simultaneamente L y v produce un efecto 
dramatico sobre la caida de presion, de acuerdo a lo que establece la 
ecuacion (8.56). 

La solucion comunmente empleada consiste en usar columnas poco 
esbeltas (gordas) con dp , L y u iguales a las de la columna de escala la- 
boratorio. Esto permite aumentar la produccion (no la productividad), 
al aumentar el area de flujo o diametro de columna, 

En el caso de que en el proceso de escalamiento pudiera disminuirse 
el diametro del empaque utilizado a nivel laboratorio dp, es posibie rea- 
lizar el escalamiento y obtener una mejor resolucićn, con una columna 
de menor volumen y conservando la misma caida de presion (VVankat 
y Koo, 1988). 

Para reducir los costos asociados a la inversion inicial en las colum¬ 
nas, es preferible utilizar cada columna en varios ciclos procesando 
ali'cuotas del material inicial, entonces el problema de optimizacion de 
la columna escalada se traduce en encontrar el diametro de columna 
que produce el menor costo del producto. De tal manera que el proceso 
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de escalamiento y el de optimizacidn, se desarroilan simultaneamente 
(Janson y Hedman, 1987). 

Ejemplo 8.8.- Optimizacidn de una columna. 

Con el propdsito de separar una proteina de sus sales acompaiiantes, 
se utiliza una columna cromatografica de 5 cm de diametro y 15 cm 
de longitud, empacada con sefacril S-200 superfino (đextrano). La a- 
limentacion consiste eii una solucidti diluj'da que contiene una mezcla 
de solutos, 80 % de la cual es transferrina y 20 % sales (como NaCl), 
Cuando la columna se opera a 10 cm/h se produce una separacion 
caracterizada de la siguiente manera (Janson y Hedman, 1982): 


Transferrina 

Sales 

to (min) 41 

88 

cr (min) 4 

4 


Se pide: 

a) Calcuiar el tiempo necesario para obtener el 90% de rendimient« 
de transferrina. 

b) Si se desea incrementar la productividađ de la columna mantc 
niendo la misma geometn'a y suponiendo que la etapa controlante es t; 
que ia desviacion estandar es proporcional a calcuiar la velocida 
de alimentacidn maxima y el tiempo del ciclo necesario para obtener u 
rendimiento de 99% de transferrina con 98% de pureza (transferrina= 
y sales=2; escalas I y li). 

Solucion: 


a) De acuerdo a la ecuacidn desarrollada en el Ejemplo 8.7, 



1 + Erf 



sustituyendo valores, 

0.90 = ^ 


( - 41 Y 
n/2 X 4/. 


1 + Erf 
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de tal manera que, 

^ 90 % — 46.1 min 

b) De acuerdo a las expresiones tambien desarrolladas en el Ejem- 
plo 8.7, la pureza de !a transferrina en la masa total colectada en un 
intervalo de tiempo esta dada por: 
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E1 sistema anterior pueđe ser resuelto mediante el metodo de calculo 
siguiente: 

. Suponer una vu. 

. Calcular ajj y para ambos solutos. 

. Calcular t de la ecuacion de rendimiento de transferrina. 

. Calcular el rendimiento de sal. 

. Con los datos anteriores calcular la pureza de la transferrina. La 
suposicion de vn sera correcta cuando esta sea đel 98 %. 

De acuerdo a lo anterior el resultados es: 


VJ] 

t 



7.4 min 


Esto representa aumentar 9.3 veces la velocidad en la columna. La 
Figura 8.19 muestra los perfiles de los solutos para el caso base y la 
situacion nueva. Los resultados sugieren que a iiivel laboratorio la 
optimizacion consiste en incrementar la velocidad manteniendo una re- 
solucion o pureza adecuada. 

El analisis anterior es valido, siempre y cuando el mecanismo con- 
troiante se mantenga en ambas situaciones. Tambien es importante 
hacer notar que para otro ti po de cromatografi'a la expresion de la 
desviacion estandar utilizađa en este ejemplo, puede ser diferente. 





480 


CAPiTULO 8. CROMATOGRAFiA POR ELUCIOR, 


Los casos de escalamiento directo no lineal escapan al alcance de este ? 
trabajo pero existen varias publicaciones especializadas que pueden ser 
consultadas (Wankat y Koo, 1988). ■ 

Escalamiento Mediante Modelos | 

La mayon'a de los sistemas cromatograficos han sido escalados directa- ] 
mente de los sistemas analiticos de laboratorio. Este enfoque conduce a 
utilizar particulas muy pequehas (5-100 fim) que incrementan el costo 
del proceso; aiin cuando producen buena resolucion, poca dispersion y 
tiempos cortos de ciclo . Esto se debe a que las resistencias por difusion 
dentro de la particula y los fenomenos de dispersion son menores con 
particulas pequenas. 

Elstas particulas pequenas no siempre son las adecuadas en 
un proceso industrial, dado que el objetivo en estos es incrementar la 
productividad y no la resolucion de todos los componentes. Por otro 
lađo, el escalamiento directo conduce a la utilizacion de una fraccion 
muy pequena del lecho cromatografico, aspecto que tambien impactael 
costo. Las limitaciones del escalamiento directo han conducido a tratar 
de incorporar metodologias ingenieriles al diseho de las columnas. En 
la Figura 8.20 se presenta la metođologia para el escalamiento mediante 
el uso de mođeleos de columnas. 

Cuando se utiliza este enfoque, los experimentos que se realizan mas 
que tener como objetivo desarrollar una optimizacion de la columna, 
estan orientados a la validacion del modelo y a la obtencion de los 
parametros del mismo. 

Los modelos desarrollados son utilizados para predecir los perfiles 
de concentracion a la salida de la columna, por medio de una simulacion 
por computadora, , asi como el impacto que sobre los perfiles producen 
los cambios en; 

- La geometria del sistema: L y dp. 

- La operacion del sistema: Flujo, concentracion, volumen y tamano 

de muestra. 

- Quimica del sistema: Tipo de eluyente, tipo de adsorbente y tipo de 

isoterma. 
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Figura 8.20: Metodologia para escalamiento y optimizacioii de colum- 
nas. Adaptfida de: Wang, 1990. 

Reproduckla, coD el permiso de Marcel Dekker Ine. CQpyrigJit ©1990. Todos im deredios reser- 
VAdos. 
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- Modo de operacion. 

de tal manera que sea poslbte obtener un diseno optimo bajo res> 
tricciones de costos, tiempo de ciclo, productividad, pureza y concen- 
tracion. Los modelos cromatograficos presentados en este capitulo son 
particularmente liti les cuando se trata de šegu i r este enfoque de esca- 
lamiento. 

8.5 Sumario 

La cromatografia por elucion se utiliza para obtener productos biotec- 
nologicos con un alto građo de pureza. Existen varias formas para 
llevar a cabo una operacion cromatografica que dependen del tipo de 
adsorbente empleado y las condiciones en las que se realiza. 

Las operaciones cromatograficas se desarrollan generalmente en co- 
lumnas empacadas fabricadas en diversos tipos de materiales y operadas 
tanto a presiones moderadas como a altas presiones. 

Las columnas cromatograficas han sido escaladas principalmente a 
partir de columnas de laboratorio, pero existe creciente necesidad de 
apoyar el diseno de las columnas mediante el empleo de modelos. 


8.6. PROBLEMAS 

8.6 Problemas 
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8.1.- E1 ancho W de un pico es de 50 5 y el tiempo de retencion es de 
50 min. Calcular el numero de platos teoricos de la columna bajo estas 
condiciones. 

R: 57,600 

8.2. - Los tiempos de retencion de los compuestos A y B, son de 800 
y 815 s, respectivamente. La columna se puede considerar que tiene 
8,100 etapas teoricas para ambos compuestos. 

(a) Calcular la resolucion para estos compuestos en la columna. 

R: 0.42 

(b) Suponiendo que los tiempos de retencion son iguales, estimar el 
numero de etapas para obtener una resolucion de 1. 

Ri 45,500 

8.3. - Obtener una expresi6n para la v optima y la altura equivalente 
de un plato teorico (HETP) minima, a partir de la ecuacion (8.49). 

8.4. - Utilizando el modelo de platos teoricos y considerando iguales 
la altura equivalente de un plato teorico para dos solutos que se desea 
separar, demostrar que: 

Rc- 

2{a 1) 1 -I- jfc' 

esta ecuacion se conoce como la ecuacion fundamental de la cro- 
matografia lineal, donde: 





K 

k'2 


2 

I<2 


Kl 


1 — € 
£ 


Kl 


1 — e 
£ 


K2 


1: Soluto 1 
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2; Sol uto 2 
a: Selectividad 

k \: Factor de capacidad del soluto 1. 
fcj: Factor de capacidad del soluto 2. 
fc': Factor de capacidad promedio. 

A'i: Constante de equilibrio del soluto 1. 
A'j: Constante de equilibrio del soluto 2. 


e: Porosidad del lecho. i 

1 

H 

8.5.- En el caso de i a cromatografi'a liquida de alta resolucion puede ' 
considerarse que el ancho de los picos es igual, entonces: 14^1 = | 

Demostrar que bajo estas condiciones, \ 






donde el subindice 2 corresponde al soluto mas lento. 


8.6. - En la separacićn de albilmina de suero de bovino (ASB) y 

mioglobulina (Mg), mediante una columna de laboratorio de cromato¬ 
grafi'a h'quida de alta resolucion (HPLC), se determino que los factores 
de capacidad de los solutos son: = 0.8 y = 1,1. 

La altura equivalente de un plato teorico para la mioglobulina esta 
dada por: 

HETP = 6.2 X 10"® -fl.lSu 

donde HETP esta en metros y u en m/s. 

Estimar la resolucion esperada si ta columna tiene uii diametro de 
7.5 X 10“® m y una longitud de 0.6 m. Ei volumen de la muestra es de 
10~^ y la velocidad superficial en la columna es de 2.17 x 10"“* m/s 

Resp. R^ = 1.58 

8.7. - Utilizando la expresi6n clel problema 8.4, estimar la resolucion 
que se obtiene en una columna de 50 on, si en una columna de 20 cm la 
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Y' 



resolucion obtenida es de 0.8 (considere como unica vaviable ia loiigitud 
de la columna). 

R: 1.27 

8.8. - Una mezcla contiene 70% de una droga y 30% de una impureza. 
Cuando esta mezcla se corre en una columna de laboratorio, los tiempos 
de retencion son de9.7 y8.7 ftyla desviacion estandar de 0.5 y 0.2 h, 
respectivamente. 

a) .- Calcular el rendimiento de la droga si desea separarse mediante 
cromatografi'a y obtener una pureza del 99%, 

b) .- Simular los perfiles de concentracion, pureza y rendimiento da- 
dos por las condiciones del problema utilizando la computadora, 

c) ,- Simular el efecto de variar la proporcidn de soluto a 50:50% 
sobre los perfiles de concentracion, rendimiento y pureza. 

d) .- Repita la simulacion para una proporcidn 90:10% 

8.9. - Cuando se procesa una mezcla de Lincomicina A y B, en una 
columna de particulas de celulosa, se colecta el 2.2%, 15.8% y 50% de 
lincomicina A a 600, 650 y 700 litros de elucidn, respectivamente. Cal¬ 
cular el volumen para obtener un rendimiento del 95% đe lincomicina 
A. 

R: 780 1 

8.10. - Una columna de laboratorio ( Ghose, 1990) de 0.02 m đe 
điametro, se empaca con 0.065 Kg de Sephadex G-100 cuyo poder 
hidratante es de 0.003 m^jKg de gel seca, produciendose un lecho em- 
pacađo de 100 cm de altura. 

La columna se utiliza para separat una mezcla de albumiua de suero 
de bovino (ASB) de glucosa. El volumen utilizado de muestra es de 
2 X 10“® m^, el cual tiene una concentracion de ASB de 5 Kgjm^ y 
10 Kgjm^ de glucosa. 

La cromatografi'a se desarrolla utilizando agua como eluyente. El 
volumen de elucidn (K) de la ASB es de 1.05 x 10“^ y el de glucosa 
de 2.95 X 10“'* 

El volumen vaci'o de la columna (eV) se midid utilizando el pol im ero 
de alto peso molecular deztrano y fue de 1.05 x 10"'' (en cro- 
matografia en gel donde la caiitidad de liqLiido en los poros de la matriz 
es considerable, esta medicidn con deztrano no incinye el volumen de 
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dicho liquido K). 

E1 coeficiente de particion de los solutos A (ASB) y B (glucosa) esti 
dado por: 


mA=€V,A-KpAVi 


(v;)B = ev; + A>K 

donde Vc es el volumen total del lecho de la columna y K^a y Kpg 
son los coeficientes de particion. 

El volumen de los poros VJ- puede ser calculado con la expresion: 

Vi = aWr 

donde a es la masa seca de gel y Wr la capacidad hidratanten de la 
gel. 

Se desea escalar la operacion de esta columna a una columna de 
0.06 m de diametro y 3 m de lecho manteniendo la relacion de volumen 
vaci'o a volumen total constante = cte, y la realcion de volumen 

de los poros a volumen total constante. 

a) . Determinar los voliimenes de elucion de la ASB y de la glucosa 
en la nueva columna. 

b) . La masa del adsorbeiite a emplear en la segunda columna. 

c) . Demostrar que en cromatografia en gel el modelo de van Deemter 
conduce a; 

_ 14(1 - £)gp 

^Cual es el significado fi'sico de Ap?. 

d) . Comparar la ecuacion (8.16) con la (8.39) para su uso en ero* 
matografia en gel. 

a). Resp. {Vo)a =2.834 x 10"^ b). Resp. 1.76 Kg 

8,11.* Se desea efeetuar un analisis economico de una operacion 
cromatografica, considerando los siguientes parametros: 

S: Costo del adsorbeiite. [$/Kg de adsoi'bente]. 
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P: Productividad promedio. [Kg đe productof Kg de adsorbenie — 
ciclo], 

n: Duracion del ciclo. [ctc/o/^]. 
i: Tiempo de vida del adsorbente. [/t]. 

Ca' Itnpacto del costo del adsorbente sobre el producto. 

a) , Obtener una expresi6n del impacto del costo del adsorbente 
sobre el costo del producto. 

b) . Grafičar Ca vs P para valores de Sjni de 0.1, 0.5 y 1.0, en el 
rango de 0 < /i* < 0.05 

c) . En una operacion cromatografica el adsorbente tiene un costo 
de $10.00//^^ y tiene una vida de 2,000 h. La operacion se efectua 
de tal forma que se inyecta una muestra cada 2.5 /t y la productividad 
promedio P es de 0.02 Kg deproductojKg de adsorbente — dclo. 

Estimar el impacto del costo del adsorbente sobre el producto. 
c). Resp. Ca = $0,625/Kg de producto 

8.12.- Se desea efectuar un analisis economico de una operacion 
cromatografica, considerando los siguientes parametros; 

S: Costo del adsorbente. [$/Kg de adsorbente]. 

P: Productividad promedio. [Kg de producto/Kg de adsorbente — 
ciclo], 

n; Duracion del ciclo. [dclo/h]. 

ii Tiempo de vida del adsorbente. [Aj. 

L = ni: Numero de ciclos en la vida del adsorbente. 

Cf. Impacto del costo del adsorbente, regenerante y eluyente sobre el 
producto. [$//{'<;]. 

C/^: Impacto del costo del adsorbente sobre el pioducto. ^/Kg\. 

Cri Impacto del costo del regenerante sobre el producto. [S/A'p]. 

Ce\ Impacto del costo del eluyeiite sobre el producto. [S//f£r]- 
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R: Costo del regenerante. [$/Kg de adsorbente — ciclo de regcnera- 
cion], 

Ln'. Ciclos por ciclo de regeneracion. 

M: Costo de eluyente. [$/Rg de adsorbente — ciclo]. 

Demostrar que: 


Cr 


-n[ 


5+^ + A/L 


) 


8.13.- En la cromatografia de ASB se obtienen los siguientes datos: ^ 


HETP (cm) i 

0.005 0.12 ' 

0.010 0.19 i 

0.015 0.26 i 


Elstimar los parametros A, B, y C de la ecuacion de van Deemter 
para la columan empleada, 

Resp. A — 0.05 cm, B = 0, C = 14 s 

8.14. - En una separacion cromatografica se obtiene un pico de he¬ 
moglobina con una concentracion maxima de 0.22 gjl a los 820 s y una 
concentracion de 0.10 g/l a los 670 s. 

Estimar el numero de etapas teoricas y la altura equivalente de una 
etapa teorica, si la columna utilizada tiene una longitud de 16.5 cm 

Resp. = 47 y HETP s= 0.35 cm 

8.15. - En una separacion cromatografica de albumina y hemoglobina 
se aplica una muestra que contiene un granio de cada una de estas 
proteinas, la cual se eluye coii un flujo de 5 cm^/mm, obteniendose dos 
picos con las siguientes caracten'sticas: 
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Conc. iiiaxima 
Tiempo de elucion 
Conc. en un tiempo t 
Tiempo i 


Aibumina 

Hemoglobina 

0.25 g/l 

0.22 g/l 

680 5 

820 s 

0.11 g/l 

0.10 g/l 

600 3 

670 s 



Calcular el rendimiento y la pureza de la aibumina a los: 

a) . 500 s 

b) . 600 s 

c) . 1,200 a 

b). Resp. Para aibumina RE = 0.1 y PR = 0.775 

8.16. - La porosidad de un lecho medida con azul de dextrano es de 
0.4. Cuando se corre aibumina en una columna de 16.5 cm de aitura y 
2.5 cm de diametro con un flujo de 5 cm®/min su tiempo de retencion 
es de 680 s, 

Calcular la porosidad interna del empaque de la columna para esta 
proteina. 

Resp. Bi — 0.5 

8.17. - El valor experimental para la difusion en el poro en una matriz 
de agarosa es de 3.9 x 10"^ CTvPjs, Comparar este valor con el que se 
obtiene mediante la correlacion para este tipo de geles (Boyer y Hsu, 
1992): 

= 8.34 X 10"*® exp [-0.1307 -b 1245) 

donde: 

M-. Peso molecular de la miogIobina= 16890 Da. 

T: Temperatura=293 °K. 

ti: Viscosidad del solvente=0.01 g/cm — s 

Cf. Concentracion de polimero eii la particula de adsorbente= 

0.04 ’g/cm^ 
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Capitulo 9 


Precipitacion 


9.1 Introduccion 

Algunos productos biotecnologicos presentan solubilidades que variaji 
con la temperatura^ el pH, la fuerza ionica y con la constante dielectrica 
đel medio. Esta propiedad puede ser utilizada para concentrar y pu- 
rificar estos productos mediante la operacion de precipitacićn. 

En la precipitacion se concentra el soluto de una solucion convirtien- 
dolo en solido mediante la accidn del agente precipitante. Teoricamente 
la precipitacion debe producir un soluto concentrado y puro, por lo que 
es una operacion que se usa con frecuencia al inicio de un proceso de 
bioseparocion. Los agentes precipitantes seleccionados no deben pro¬ 
ducir đesnaturalizacion del soluto y deben proveer una mayor estabili- 
dad del soluto en el precipitado que en la solucion. 

La precipitacion de proteinas y la subsecuente recuperacion del pre¬ 
cipitado, son de las operaciones mas importantes para la recuperacion 
y purificacion de protemas tanto a nivel laboratorio como a escala in- 
đustrial. 

Las ventajas de usar la precipitacion para la concentracion y purifi- 
cacion de solutos son. entre otras, las siguientes: 

1. Es una operacicri que se adapta facilmente a gran escala. 

2. Puede realizare- en forma contfnua. 

3. El equ]po que utiliza es sencillo. 
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Tabla 9.1: Pincipios de la precipitacion de proteinas. 


Principio 


Agente Precipitante 


Disminucion de I a solubilidad Sales (Sulfato de Amonio) 

pH (Precipitacion isoelectrica) 
Solventes (etanol) 

Polimeros iio ionicos 


Desnaturalizacion selectiva. 


Temperatura 

pH 

Solventes 


Afinidad 


Ligandos 


4. Se dispone de diversos agentes precipitantes y en muchos casos 
estos son baratos. 

Este capi'tulo se enfoca a la precipitacion de proteinas debi do a su 
gran interes biotecnologico. En la seccion 9.2 se revisan los fundamentos 
de la precipitacion incluyendo aigunos metodos para la precipitacion de 
proteinas. En la Seccion 9.3 se bace mencion de los equipos utilizados 
en esta operacion y en la Seccion 9.4 se presentan aigunos aspectos del 
điseno de dichos equipos. 

9.2 Fundamentos 

La precipitacion de proteinas puede realizarse empleanđo diferentes 
pri lici pios {Tabla 9.1). 

La precipitacion por disminucion de la solubilidad de la protefiia de 
interes se efectua por medio de un agente precipitante. Este puede ser 
una sal neutra como el sulfato de amonio; un agente C[ue aitere el pH de 
la solucion; un solvente organico como etanol, acetoiia o eter; o algun 
polimero como el polietilenglicol. 
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En la desnaturalizacion selectiva se producen cambios en la confor- 
macion de las protemas contaminantes con el proposito de aislar en la 
solucion la proteina de interes, utilizando cotno agentes precipitantes 
temperatura, pH y algunos solventes organicos. 

Un tipo reciente de precipitacion lo conforman los metodos que se 
basan en la capacidad que tienen las protei'nas de formar complejos 
mediante la interaccion de los sitios activos de estas con ligandos es- 
peci'ficos. 

En esta seccion se revisan los tres metodos basicos de precipitacion: 

• Precipitacion por Disminucion de la Solubilidad. 

• Precipitacion por Desnaturalizacion Selectiva. 

• Precipitacion por Afinidad. 

9.2.1 Precipitacion por Disminucion de la Solu¬ 
bilidad 

El hecho de que las protemas sean moleculas anfoterlcas se debe a que 
sus superficies (Figura 9.1) presentan regiones hidrofobicas, y regiones 
hidrofilicas cargadas ya sea positiva o negativamente. 

Debido a su naturaleza anfoterica cuanđo una proteina se encuentra 
en solucion acuosa produce complejas interacciones con la solucion que 
la rodea. Particuiarmente, cuando se agrega un agente precipitante a la 
solucion, las protefnas que presentan mayor hidrofobocidad (por contar 
con mayor cantidad de aminoacidos hidrofobicos en su superficie) pre- 
cipitan mas facilmente que las de menor hidrofobocidad. En el primer 
caso las protemas tienen una baja solubilidad y en el segundo caso una 
alta solubilidad. De lo anterior se desprende que la estructura de la 
proteina determina su solubilidad. 

La proteina permanece en solucion cuando termodinamicamente es 
nias favorable estar rodeada por e] solvente que estar en un agregado 
con otra proteina formando una fase solida. La proteina puede insolu- 
bilizarse ya sea cambiando las caracteristicas de su superficie, o cani- 
biando el solvente que la rodea. Čamo el cambiar las caracteristicas de 
la superficie de la molecula puede implicar cambiar la proteina inisma, 
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Figura 9-1: Esquema de la distribucioii de carga y de zonas hidrofobicas 
en una molecula de proteina tipica. 

geheralmente se opta hacer cambios en el solvente que alteren la solu- 
biliđađ de la proteina. 

Los metodos utilizados para la precipitacion de proteinas que se 
revisan en esta seccidn y que estan basados en la disminucion de la 
solubilidad por alteracion del solvente som 

- Precipitacion con sales. 

- Precipitacion isoelectrica. 

- Precipitacion con solventes. 

- Precipitacion con polimeros no ionicos. 

Precipitacion con Sales 

Una de las tečnicas mas ampliamente utilizadas para la purificacion de 
enzimas es la Ilamada precipitacion por insolubilizacion por salado o 
“salting out”. Se realiza agregando altas concentraciones de sales a la 
solucion en ia que se encuentra la proteina para producir su precipita¬ 
cion. 
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Figura 9.2: Efecto de la concentracion de sal en la solubilidad de 
proteinas: Re^ones de solubilizacion por salado e insolubilizacion por 
salado. 

La Figura 9.2 muestra una curva caracterfstica de la solubilidad 
de una proteina como una funcion de la concentracion de la sal en el 
medio. En esta figura se pueden apreciar dos regiones, la primera del 
lađo izquierdo de la figura, donde la solubilidad de la proteina se incre- 
menta con la concentracion de la sal, Ilamada region de solubilizacion 
por salado o “salting-in”, y la otra donde la solubilidad de la proteina 
disminuye a medida que la concentracion de sal aumenta Ilamada region 
de insolubilizacion por salado o “salting out”. El punto maximo de esta 
curva es caracteristico de cada tipo de proteina, 

Mecanismo: Una descripcion simplificada del mecamsmo de insolu¬ 
bilizacion por salado esta basada en el hecho de que la adicion de las 
sales elimina el agua de la proteina liidratada, dejando las regiones 
hidrofobicas en libertad de coinbiiiarse intermolecularniente (Glatz, 
1990). Aquellas proteinas que presentan inayor numero de regiones 
hidrofobicas sobre su superfide, formait agregados y precipitan mas 
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Figura 9.3: Ordenamiento de las moleculas de agua frente a las regiones | 
hidrofobicas de la molecula de proteina. 

I 

) 

rapidamente que aquellas que presenten pocas regiones hidrofobicas. | 
Debido a esta propiedad hay protemas que pueden permanecer en ' 
solucion a altas concentraciones de sal. 

Una descripcion mas detallada de la precipitacion con sales es la i 
siguiente (Scopes, 1994): Cuando las moleculas de proteina estan en 
solucion las moleculas de agua presentan un ordenamiento como el que 
se muestra en la Figura 9.3. Este ordenamiento lo produce ei contacto 
entre regiones hidrofobicas de la proteina con la solucion acuosa. Este 
ordenamiento es inestable termodinamicamente comparado con el que 
presentan las protemas sin solvatar conjuntamente con las moleculas 
de agua libre. 

Si la precipitacion de proteinas utilizando sales se presenta como 
una serie de tres procesos, de tal forma que en el primer proceso se 
considere la disolucion de la proteina en agua, esta disolucion puede 
ser representa por; 
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P + nH20^ P nH20 (9.1) 

donde nHiO representa el agua ordeneida alređedor de los residuos 
bidrofobicos de la proteina P (el proceso tiene una A5® y una AG" 
negativas y por lo tanto una tambien negativa). 

En el segundo proceso que es hipotetico, se considera a dos molecu- 
las de proteina en disolucion que podn'an unirse al interactuar a traves 
de sus residuos bidrofobicos. De esta union se liberarfa agua por medio 
de la siguiente reaccion; 


P ■ niH20 + P' ■ njPjO ^ (F - P') + (n^ + n2)H20 (9.2) 

donde (P — P') representa el agregado de proteina que puede ser 
formado. En este segundo proceso se tiene que AS^ es grande y positiva, 
el cambio en la entalpia se espera que sea aproximadamente el inverso 
^ del que presentael proceso delaecuacion (9.1). AG" puede ser pequeno 
f y su signo depenđe de la magnitudes de AS^ y AH°, AG" a bajas 
concentraciones de sal sera positiva para una proteina soluble en agua. 
i Puesto que la proteina es soluble no ocurre el agregado dado por la 
^ ecuacion (9.2). 

En el tercer proceso se agrega una sal a la solucion, las moleculas 
j de agua liberad 2 is de acuerdo al proceso hipotetico de la ecuacion (9.2) 
i son atrapadas por la sal, se producen agregađos de proteina y estos 
E precipitan. Esto es: 

I {AB)3at + {”1 + n2)H20 —* A'^ • ni/ZjO + B~ • n2H20 (9.3) 

I para esta reaccion A//“ es positiva. El proceso completo puede 
sf describirse de la siguiente manera: 

I 

^ P — P^ + (rti + n2)M20 + (dfi)aa( —^ (9.4) 

P-P' + A^ ■ niH20 + B- ■ naPsO (9.5) 

La Figura 9.4 muestra un esquema del efecto de una sal en la preci- 
pitacion de protemas (insolubilizacion por salado) basado en el proceso 
descrito anteriormente. 
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Figura 9*4: Esqueina de la precipitacion de protemas por insolubi^ 
lizacion por salado* 

Ecuacion de la Precipitacion con Sales: E1 mecanismo de pre¬ 
cipitacion descrito anteriormente proporciona una explicaci6n para la 
precipitacion de protemas por insolubiiizacion por saladoj sin embargc 
la teoria de este fenćmeno aiin esta en desarroUo* Debido a lo anterioi 
los modelos de precipitacion son de caracter empirico* Uno de los 
ampliamente utilizados es el de Cohn* En este modelo la solubilidad 
de la proteina esta dada por: 

log S = A — m[conc, de sal] (9*6' 

la ecuacion (9.5) es la ecuacion de una recta con pendiente m y ordenadc 
al origen A. En esta ecuacion; 

S: Solubilidad de la proteina a un valor dado de concentracion salina 

A: Constante que depende fuertemente del pH y la temperatura 
Esta constante usualmente toma un valor minimo en el punU 
isoelectricoj es caractreristica de cada proteina e independienb 
del tipo de saL 

m: Pendiente de la curva de insolubiiizacion por salado. Esta e 
independiente del pH y de la temperatura, pero varia con el tip< 
de sal y de proteina* Las sales que contienen aniones potivalente 
tales como sulfatos y fosfatos tienen valores de m mayores qu^ 
las sales univalentes* Los cationes polivaleiites como el calcio o c 
magnesio disminuyen los valores de ni* 
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Figura 9.5: Solubilidad de aldolasa de musculo de conejo a pH 7.0 en 
soiucion de sulfato de amonio: (o), solubilidad de la enzima pura; (+) 
solubilidad en una mezcla de enzimas de musculo de conejo: aldolasa, 
piruvato kinasa, gliceraldehiđo fosfatasa deshidrogenasa y lactato deshi- 
dogenasa en proporciones 3:3:3:1. Fuente: Scopes, 1994. 

Repro4udda con el permiso de Springer^Verlag, Copyright ©1994. Todos los đerechos res«rvados* 


Los datos experimentales que se presentan en la Figura 9.5 permiten 
apreciar el građo de ajuste del modelo dado por la ecuacion (9.5) para 
dos casos, el de una enzima pura y el de una mezcla de enzimas. Se 
observa para este ultimo caso una ligera desviacion respecto al compor- 
tamiento teorico. 

En la Figura 9.6 se muestra otro ejemplo experimental de precipi- 
tacion de proteina que obedece la ecuacion (9.5) (la escala de las orde- 
nadas es logan'tmica). En esta figura se observa que el comportamiento 
lineal depende de la concentracion inicial de la enzima. 

Naturaleza*de la Sal; La naturaleza cle la sal que se utiiiza en el 
proceso descrito por la ecuacion (9.3) es nn aspecto inuy iinportaiite 
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% de fiaturadon 

Figura 9.6: Efecto de la concentracion de enzima en la insolubilizacićn 
por salado de fumarasa por sulfate de amonio a Concentraciones 

iniciales de enzima (unidades/ml): (A) 5.4; (o) 15.2; (+) 25.2. Adap- 
tada de: Bell etal, 1983 

R^producida con e\ petmiso dc Springer-VerUg. Copyright ©1983, Todos los dercchos r^servados. 
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que debe considerarse. Las sales que producen enlaces e interactuan 
directamente con la proteina tienen efectos desestabilizadores. Las 
sales que producen mejores resultados, esto es, una mayor precipita- 
cion de la proteina, son aquellas que producen deshidratacion de las 
regiones hidrofobicas y fomentan la hiđratacion de las regiones polares 
de la proteina, sin intereiccionar directamente con esta. Existen reglas 
heuristicas para seleccionar la sal mas adecuada para un proceso de 
precipitacion, algunas de ellas son las siguientes; 

1 . Los aniones son mas efectivos en el siguiente orden (Series de 
Hofmeister): 

citrato~^ > tartato~^ > > F~ > /O 3 > > 

CH^coo- > Cl- > Cio:; > Br- > NO; > CIO; > r 

2 . Los cationes son efectivos en el siguiente orden: 

NH:; > K+> Na+ 

3. Seleccionar una sal que sea barata debido a las altas concentra- 
ciones que requiere el metodo. 

4. Seleccionar una sal que produzca un precipitado cuya densidad 
sea diferente a la de la solucion para facilitar su separacion. 

5. Anadir la sal en forma solida y no como solucion, para minimizar 
la dilucion. 


Ejemplo 9,1.- Determinacion de la solubilidad de piruvato 
quinasa de musculo de conejo, 

En un experimento de precipitacion de la enzima piruvato quinasa 
con sulfato de amonio a pH 7, se obtuvieron los siguientes resultados 
{Scopes, 1994'): 



04 


CAPiTULO 9. PRECIPITACIĆN 


Dato 

No. 

S 

{mg/ml) 

Concentracion 
sulfato de amonio (M) 

1 


2.60 

2 


2.50 

3 

1.258 

2.37 

4 

3.162 

2.24 


a) . Determinar los paranietros de la ecuacion de solubilidad A y ni, 

b) . Calcular la solubilidad de la enzima para una concentracion 
;.34 M de sutfato de amonio, 

Solucion: 

a). De acuerdo a la ecuacion (9.5) la solubilidad de la enzima esta 
iada por: 


log S = A ~~ m[conc.saUna] 

donde A es la ordenada al origen y m es la pendiente de la curva. 

Para determinar los valores de los parametros de la ecuacion ante- 
rior, los valores experimentales se ajustan por mmimos cuadrados y se 
obtiene que A ~ 10.540 y m = 4.43. La Figura 9.7 maestra la grafica 
correspondiente. 

La ecuacion de solubilidad para la enzima piruvato quinasa esta 
dada por: 

log 5 = 10,540 — 4.43 X [conc.salina] 

b). Sustituyendo el valor de la concentracion salina en la expresi6n 
anterior, se tiene que la solubilidad de la enzima a una concentracion 
2.34 M de sulfato de amonio es; 

5 = 1.4918 mgjml 


Precipitacion Isoelectrica 

Otra tecnica para precipitar proteinas se basa en la dismiiiucidn de su 
solubilidad en el punto isoeiectrico. 
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50 60 Suuir«*6n 

2.0 2l4 2.S M 

Figura 9.7; Variacion de la solubilidad de la enzima piruvato quinasa 
en funcioa de la concentracion de sulfato de amonio. Puente; Scopes, 
1994. 

ReproducidACon d pernuao de Sprmger-Verlag. Copyr*ght ©1994, Todos los derecbos reservados, 

Mecanismo: Las proteina« por su naturaleza anfoterica presentan 
una carga neta negativa a pH altos y una carga neta positiva a pH 
bajos. Existe un pH llamado pH isoelectrico al cual la carga neta de la 
proteina es cero. A este pH la molecula es incapaz de desplazarse en 
un campo electrico. 

En la Figura 9.8 se muestra el tipo de interacciones que se presentan 
entre moleculas cargadas: 

- Guando la proteina se encuentra a un pH diferente de su pH isoelec¬ 

trico, las moleculas proteicas poseen una carga electrica neta del 
mismo signo. Debido a esto existe una repulsion electrostatica 
entre las moleculas ocasionando que su solubilidad se incremente. 

- Las atracciones electrostaticas son bloqueadas por pequenos agrega- 

dos de moleculas. 

- En punto isoelectrico el efecto de las fuerzas electrostaticas entre las 

protemas es casi nulo. En estas condiciones la solubilidad de la 
proteina es mmirna, y en consecuencia las moleculas de proteina 
tienden'a unirse y a precipitarse. A e.ste tipo de precipitacion se 
le Hama precipitacion isoelectrica. 
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Figura 9,8; Representacion esquematica đel efecto de las fuerzas elec^ 
:rostatica sobre la proteina: a), atraccion^ b)* repulsion, c), atraccion 
umima a pH isoelectrico. 

La Figura 9,9 muestra una curva tipica de la variacion de la can- 
ddad de proteina no precipitada con respecto al pH. En esta figura 
3Uede observarse que existe un pH al cual la fraccion de proteina no 
Drecipitada es mmima, este es el pH isoelectrico. 

Čada proteina tiene un pH isoelectrico caracteristico por lo que la 
^recipitacion isoelectrica puede utilizarse como una operacion de pU“ 
*ificaci6n de proteinas. Sin embargo, cabe hacer notar que hay algunas 
jrotefnats como las globulinas, que presentan una solubilidad conside* 
able aiin cuando se encuentren en su pH isoelectrico* En ]a Tabla 9,2 
;e muestran pH^s isoelectricos de algunas protemas* 


ieleccion del agente precipitante, La piecipitacion isoelectrica 
x)munmente se realizaa pH’s acidos, debiđo a que los acidos son baratos 
f varios de ellos como el fosforico, clorhidrico y sulfurico son aceptables 
m productos alimenticios, La principal desventaja de usar acidos es su 
lotencial de producir daiios irreversibles a la protema. 
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pH 


figura 9.9: Efecto del pH sobre la concentracion de proteina de soya 
jue permanece en solucion, expresada como una fraccioii de la concen- 
.racion inicial del extracto acuoso, Fuente: Bell et al, 1983. 

Ifiproduckla coti el permiso de Springer-Verlag. CopyrigKt ©1983. Todos los deredios reservados. 
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Tabla 9.2: pH’s isoelectrlcos de algunas protemas. 


Proteina 

pH 

Pepsina 

- 1.0 

Ovoalburni na 

4.6 

Seroalbumina 

4.0 

Ureasa 

5.0 

0 -Lactoglobulina 

5.2 

- Globulina 

6.6 

Hemoglobina 

6.8 

Mioglobiiia 

7.0 

Ribonucleasa 

9.6 

Lisozima 

11.0 


Precipitacion con Solventes 

La precipitacion de las proteinas de una solucioii tambien puede reali* 
zarse međiante la adicion de un solvente organico ligeramente potar. 


Mecanismo: E1 agua se caracteriza por su alta constante dielectrica 
(Tabla 9.3), lo cual significa que los iones erv solucion acuosa presentan 
interacciones mas debiles que en otros medios. 

Cuanđo se agrega un solvente org^ico como etanol o acetona, a 
una solucion acuosa de protemas (a un pH y temperatura dados), se 
producen agregados de moleculas proteicas que tienden a precipitar. 
Este efecto se debe principalmente a que el solvente presenta una cons¬ 
tante dielectrica menor que la del agua, lo cual produce un incremento 
en las fuerzas de atraccidn entre cargas opuestas y una disminucidn en 
el građo de ionizacidii de los radicales de la proteina, y en consecuencia 
una disminucidn de la solubilidad de esta, 

Otra forma de explicar la precipitacion por solventes (Figura 9.10) 
consiste en coiisiđerar un desplazamiento global del agua por el sob 
vente, conjuntamente con una inmovilizacidn parcial de las moleculas 
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Tabla 9.3: Constantes dielectricas de algunos li'quidos a 20‘'C. 


Liquido 

D 

Agua 

80.0 

Metanol 

33.0 

Etanol 

24.0 

Acetona 

21.4 

Benceno 

2.3 

Hexano 

1.9 


i agua por la hidratacion del solvente. E1 solveote puede desplazar las 
oleculas ordenadas de agua de las regiones htdrofobicas estimulando 
precipitacion de la proteina. 

Debido a que la inHuencia de la constante dielectrica es muy sensible 
la temperatura, este tipo de precipitacion debe trabajarse a tempe- 
,turaš bajas. Por ejemplo, la precipitacion de protemas de plasma 
imano utilizando etanol, se lleva a cabo a temperaturas tan bajas 
►mo —lO^C. Trabajar con temperaturas por arriba de lO^C provoca 
»naturalizacion de la proteina. 

cuacion de la precipitacion con Sotventes: La expresion que 
ilaciona el cambio en la solubilidad de una proteina en su punto 
oelectrico con un cambio en la constante dielectrica del medio es una 
cpresion empirica (Bell et ai, 1983) que esta dada por: 

log 5 = log 5. + ^ (9.7) 

donde Dg es la constante dielectrica de )a mezcla solvente-agua, 
tišma que varia dependiendo de la cantidad de solvente agregada; K 
i una constante que toma en cuenta la constante dielectrica original 
el medio acuoso. So es la solubilidad extrapolada. 

eleccićn del solvente: La niayor desveiitaja de la precipitacion con 
ilventes es la desnaturalizacion que puede sufrir la proteina por acclon 
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del solvente, de taJ manera que es importante seleccionar adecuada- 
mente este. Debe tenerse niuy en cuenta la fiamabilidad del solvente 
principalmente cuando se trabaja a gran escala, ya que algunos de e- 
llos como los alcoholes son altamente inflamables y el uso seguro de los 
mismos ocasiona incrementos en los costos. 

Algunos factores que deben considerarse en la seleccion del solvente 
son: 

El solvente debe ser completamente miscible en agua. 

No debe reaccionar con las protemas. 

Debe ser un buen agente precipitante. 

Debe ser seguro. 

Precipitacion con Polimeros no lonicos 

La precipitacion de protemets tambien puede realizarse utilizando po¬ 
limeros neutros como el polietilenglicol (PEG) en lugar de sales o sol- 
ventes. Dichos polimeros de elevado peso molecular son solubles en 
agua y sus soluciones presentan viscosidades raoderadas. 

Mecanismo: El mecanismo por el cual ocurre la precipitacion cuando 
se utilizan estos polimeros no esta claramente establecido, sin em¬ 
bargo existen dos modelos que permiten una buena comprension de 
este fenomene. Los modelos desarrollados por Ogston y Laurent (Clark, 
1989) conducen a una ecuacion de solubilidad de la misma forma que la 
ecuacion (9.5), y sugieren que los polimeros excluyen a las proteinas de 
parte de la solucion y reducen la cantidad efeetiva de agua disponible 
para su solvatacion. 

El modelo de Ogston se basa en la teoria termodinamica y con- 
cluye que los sistemas (proteina en solucion acuosa-polimero) pueden 
ser explicados en terminos de los coeficientes de interaccion proteina- 
polimero, y proteina-proteina de las especies presentes. 

El modelo propuesto por Laurent se basa en uu mecanismo de ex- 
clusion geometrica de regiones hidratadas de la proteina por el polimero. 
El modelo de Laurent (Juckes, 1971) considera a la proteina como una 
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esfera y al polimero cotno un cilmdro, supone que la proteina es incapaz 
de distribuirse dentro del polimero y, por lo tanto, que la solubiUdacj 
(5) de la proteina es proporcional solo al volumen disponible dado 
por: 


Vd = exp [-7r/{r, + r^)^] (9.$} 

donde: 

Ti,: Radio de la molecula de proteina. [L]. 

Tp: Radio del cilmdro del polimero. [L]. 

/: Longitud total de la molecula de polimero por unidad de volumen. 

[/,]. 

Considerando que el volumen totaJ (VI) es igual al volumen dispo¬ 
nible (VI() mas el volumen excluido (\4), el volumen exclui'do por peso 
del polimero esta dado por: 

^ = i(l - 10-'«^) (9.9) 

donde: C es la concentracion del polimero y 

2.303 \ J 

donde u es el volumen parcial especifico del polimero. 
la fraccion de volumen exclui'do VI' y la fraccion de volumen dispo¬ 
nible Vdi estan dadas por las siguientes expresiones: 


v;- = 1 - 

Vd> = 10-^^ 

como la solubilidad de la proteina es proporcional a la fraccion de 
volumen disponible: 
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donde k es una constante de propordonalidad. La ecuacion anterior 
de ser escrita en forma mas conveniente como: 

log:? = log)c-KC 


o bien como: 


log5 = X-KC (9.10) 

que es la ecuacion de una recta con pendiente K y ordenada en el 
;en X. 

El uso de la ecuacion (9.9) proporciona un resultado similar (Juckes, 
1) al que se obtiene utilizando el volumen disponible expresado en 
:cuaci6n (9.7). La ecuacion (9.9) es equivalente a la ecuacion corres- 
idiente a la precipitacion por insolubilizacion por salado. 

El modelo de Ogston que se deriva de una simplificacion termodi- 
nica establece que la proteina permanece en solucion siempre que 
potenciai qufmico en solucion sea menor que su potencial en la fase 
cipitada. Considera que el potencial quimico de la proteina fti en 
ssencia de un polimero, esta dado por: 


{ii — (li + Rr(lnmi + c^iTUi + Cijmj) (9.11) 

donde: 

Proteina 

Polimero 

Es el potencial quimico de la proteina en el estado estandar 
: Es la constante de los gases ideales 
': Es la temperatura absoluta 
ii'. Es la molalidad de la proteina 
iji Es la molalidad del polimero 
ii; Es el coeficiente de interaccioii proteina-proteina 
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Cij'. Es el coeficiente đe interaccion protema-polimero 

Cuando la molalidad del polimero mj se incrementa, el potencia 
quimico se eleva y el sistema reacciona insolubilizando proteina inician 
dose la precipitacion. Despues de esto el potencial permanece constan 
te. 

En un sistema polietilenglicol y proteina en solucion acuosa, en e 
que solamente las interacciones polietilenglicol-protei'na y proteina 
proteina son significativas, la ecuacion {9.10) puede ser escrita coiri' 
(Foster et al, 1973): 





InS + fS + aC 


(9.12 


donde S es la solubilidađ de la proteina, C la concentracion d 
polietilenglicol, / el coeficiente de interaccion proteina-proteina y a t 
coeficiente de interaccion proteina-polietilenglicol. La ecuacion (9.11 
puede ser rearreglada en forma conveniente como: 


lnS + fS = X-aC 


(9.13 


donde: 

X = ~ P"" 

RT 

En este sistema puede suponerse que el termino fSes mucho ma 
pequeno que ln5 entonces la ecuacion (9.12) puede ser escrita como: 


lnS=X-aC (9.14 

que resulta ser analoga a la ecuacion de insolubifizacion por saladc 
La ecuacion (9.13) puede ser utilizada para calcular la solubilidad d 
la proteina a diferentes concentraciones del polimero. 

La Figura 9.11 muestra el comportamiento de la solubilidad de 1 
alcohol deshidrogenasa en funcion de la concentracion de PEG, a dc 
niveles de concentracion de la enzima. Se puede apreciar que la cor 
centracion de PEG requeriđo para reducir la solubilidađ depende de 1 
concentracion de enzima. El građo de ajuste del modelo depende de 1 
concentracion de la enzima, de tal manera que cuando la concentracio 
de la en?Ima es alta es necesario considerar en la ecuacion el termin 
de interaccion proteiiia-proteina fS para un mejor ajuste. 



Conc^ntradon đe potietilenglioDt (% Vitv ) 


Figura 9.11: Relacion entre la solubilidad S de la alcohol deshidroge- 
nasa y la concentradon C de PEG a dos concentraciones de la enzima: 
(□) 8 mg/ml; (o) 75 mg/ml. a) log (5) vs C, b) log (5) + fS vs C. 
Fuente: Foster, et al, 1973. 

Reproducida. con el pennko dc Đlsevier Scienc« bic. Copyrighi ©1973. Todos los dere<dios reser- 







516 


CAPiTUL0 9. PRECIPITACION 

Seieccion del Polimero; Es importaiite seleccionar adecuadamente i 
el polimero que se utilice como agente precipitante. Varios tipos de ^ 
polimeros pueden ser efectivos en la preci pitacion de las proteinas, el 
incovenieiite es que algunos pueden generar una alta viscosidad que ' 
dificulta su manejo. j 

El polietilenglicol es un polimero disponible en varios grados de ^ 
polimerizacion y presenta una viscosidad moderada. El polietilenglicol I 
de peso molecular 4000 o mayor es mas efectivo en la precipitacion de 
protemas que el de bajo peso molecular. Se ha observado tambien (Bell 
et alf 1983) que se requieren bajsis concentraciones de polietilenglicol 
para precipitar protemas de alto peso molecular, mientras que para 
precipitar proteinas de bajo peso molecular las concentraciones deben 
ser mayores. 

Una ventaja adicional de la precipitacion con polimeros no ionicos ^ 
es que estos estabilizan la proteina y permiten realizar la precipitacion 
a temperatura ambiente. Ademas, a diferencia de la precipitacićn por j 
salado en la cual debe eliminarse la sal antes de seguir con cualquier i 
operacion de fraccionamiento por intercambio ionico, los polimeros no ■ 
ionicos generalmente pueden ser eluidos đurante el pašo de ta proteina ; 
por un intercambiador ionico. 


9.2.2 Precipitacion de Proteinas por Desnatura- 
lizacion Selectiva 

Los metodos de precipitacion por disminucion de la solubilidad son 
efectuađos a condiciones moderadas de tal manera que la proteina de 
interes no se desnaturalice. 

Si la proteina que se desea purificar presenta estabilidad en condi¬ 
ciones extremas de temperatura, pH, o en solventes organicos, puede 
utilizarse esta propiedad en las primeras etapas del proceso de purifi- 
cacion sujetando a la solucion de proteinas a estas condiciones extremas, 
de tal manera que se eliminen por desnaturalizacion las proteinas con- 
taminantes y se obtenga una buena recuperacion de la proteina deseada. 

El objetivo de la desnaturalizacion selectiva es crear las condiciones 
en las cuales la proteina de interes no se desu at u ral i za o su desnatura- 
lizacioii es miiiima. 
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pesnaturalizacion por Temperatura 

1 En general las protemas son muy sensibles a la temperatura. Sin em- 
bargo, hay protemas que se mantienen estables a temperaturas altas. 
Cuando esto sucede, puede usarse la temperatura para đesnaturalizar 
y precipitar protemas contaminantes y aislar la proteina de interes. 

E1 proceso de desnaturalizacion de la proteina por efecto de la tem¬ 
peratura puede ser descrito como un proceso de primer orden de acuerdo 
a la siguiente expresi6n; 


^ = -m ( 915 ) 

donde; 

[P]; Concentracion de proteina disuelta. \M/L^]. 

'■ t: Tiempo, [t], 

i k: Velocidad especifica de desnaturalizacion. 

1 ■ 

I La depenđencia del proceso de desnaturalizacion con la temperatura 
i esta dada por; 

[ k = koexp (916) 

[ de tal manera que la influencia de la concentraoion de proteina y la 
^ temperatura sobre el cambio en la concentracion esta dađo por; 

fl = -^,exp(^)(P] (9.17) 

donde; 

K: Constante caracteristica. [(“*]. 

B: Energia de activacion de I a desnaturalizacion. [KJ/mol], 

R: Constante de los gases ideales. [KJ/mol K], 

T: Temperatura. I"A']. 
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Figura 9.12: Diagrama teorico de proteina que permanece estable des- 
pues de 10 min de incubacion, con E ~ 400 kj mol~^. Fuente; Scopes. 
1994. 

ReproducidA con cl peimi«o de Springer-Verlag. Copyright ©1994. Todos los đerechos reservados 


Las proteinas tienen energi'as de activacion relativamente altas de ta 
manera que presentan una variacion muy significativa de la velocidaf 
de desnaturalizacion con la temperatura. E1 mecanismo de desnatn 
ralizacion puede involucrar varios pasos, lo importante es determina: 
cueil es la energi'a de activacion del pašo mas lento o controlante. Po: 
regla general el primer pašo es el mas lento e involucra el rompimienb 
de los enlaces que le dan la conformacion a la proteina. La Figura 9.L 
muestra un diagrama teorico del porcentaje de proteina que permanea 
estable despues de 10 minutos de incubacion, cuando la energia d( 
activacion es de £ = 400 kJ mo/“’. 

La Figura 9.13 muestra un esquema teorico de las posibles curva 
de desnaturalizacion para diferentes eiizimas. Cuando la enzima d 
interes es la F5, siendo esta estable a temperaturas de hasta 58*^, si i 
solucion se calienta a 57", se desu at u rali zan completamente las enzima 
F1 y P2> y en građo substancial !a P3 y la F4. Esto significa qu 
es posible seleccionar una temperatura que produzca por un lađo 1 
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’igura 9.13: Esquema teorico de las posibles curvas de desnaturaliza* 
ion por temperatura de diferentes protemas. Fuente: scopes, 1994. 

\epTodKLcidei. coti cl pemuso dc Spnngcr-VerJag. Copyright ©199^. Todo$ los dcrcchos rcservados. 


lesnaturalizacion completa de una enzima y por otro permita que otra 
►ermanezca estable. 

La precipitacion con temperatura puede ser riesgosa debido a que 
os danos que se ocasionen a la enzima de interes son irreversibles. La 
olucion se calienta hasta una temperatura dada, se mantiene por un 
>enođo de tiempo a dicha temperatura y enseguida se enfria rapida- 
nente. Por lo tanto, se requiere contar con sistemas de enfriamiento 
tdecuados, sobre todo en tanques agitados, para lograr bajar adecuada- 
nente la temperatura y evitar asi que esta pueda dafiar a la proteina de 
nteres. Es con veni ente realizar el calentamiento en presencia de suifato 
le amonio en la solucion, debido a que este estabiliza las protemas e 
nliibe la actividad de las proteasas, que como es sabido se incrementa 
:on ta temperatura. 
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Ejemplo 9.2.- Cinetica de desnaturalizacion . 

La desnaturalizacion de u na proteina tiene una energia de activacion 
de 400,000 J/mol. Cuando esta proteina se mantiene a 50" C por un 
lapso de lOmin se desnaturaliza en un 50 %. 

a) .- Calcular la constante de la velocidad especi'fica de desnaturali¬ 
zacion. 

b) .- Calcular la temperaratura a la cual la proteina solo se desnatu¬ 
raliza el 10 % en 10 min. 

Solucion: 

a).' La forma integrada de la ecuacion (9.14) es: 

P . , ^ 

— = exp(-fct) 

cuando la desnaturalizacion es del 50 % la constante k esta dada 
por: 


^ ^ -ln(0.5) 

10 min 

k = 0.0693 mm“^ 
k = 1.155 X 10"^ s"* 

b).- De acuerdo a la forma integrada de la ecuacion (9,14), 

^323 °K ln(0.5) 

k-r ln(0.9) 

= 6.58 

kr 


combinando el resultado anterior con la ecuacion (9,15) se obtiene: 


V323 °K 


kr 

= exp 

6.58 

— exp 


'E /323 - ry 

R V 323r / 


323T 
400000 


8.31 


•Olh ( 323-T \ 

^ V 323T J 
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ura 9.14: Esquema de la desnaturalizacion de una proteina por 
:to del pH. Las fuerzas internas obligan a la molecula a abrirse provo- 
do su desnaturalizacićn, Fuente: Scopes, 1994. 

^ducki& con pemuHo de Sprifiger-Veri^g, Copyrjgbt (^1994. Todos los derechos 


la temperatura es: 


T = 46“C 


snaturalizacion por pH 

5iđo a que ciertas proteinas de interes son estables a pH’s extremos, 
la utilizado esta propiedad para purificarlas mediante la precipita- 
1 por desnaturalizacion selectiva de sus protei'nas contaminantes. 

La desnaturalizacion por pH ocurre tanto por la formacion en la 
lecula de proteina de regiones con cargas iguales que tienden a re- 
srse, como por el rompimiento de las fuerzas de atraccion que le dan 
:onformaci6n a la proteina {Figura 9.14). 

La velocidad de desnaturalizacion a pH’s extremos ya sea acidos o 
icos depende del tiempo que tarde la proteina en abrirse y perder 
conformacion, Este proceso es eseiicialmente similar al que ocurre 
la desnaturaližacioii por teniperatiiia. 
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Desnaturalizacion por Solventes Organicos 

La estabilidad que presentan algunas protemas eii una solucion coti 
solventes organicos es una propieđad que ha sido utilizada en procesos 
de purificacion, mediante la precipitacioii de protemas contaminantes 
con estos solventes. 

Cuando se utilizan solventes organicos coino etanol, acetona o cio- 
roformo para desnaturalizar protemas, la temperatura de la solucion se 
mantiene entre 20 y con el fin de acelerar el proceso. Despues 
de un tiempo de incubacion a esta temperatura la solucion se enfria, 
El aumento de temperatura permite que la cantidad de solvente uti¬ 
lizada sea menor que la empleada en la precipitacion convencional de 
protemas. 

El pH y la temperatura de la solucion deben definirse y manejarse 
cuidadosamente (pues tambien actiian sobre la proteina de interes) con 
el fin de maximizar el rendimiento y la pureza de la proteina de interes, 
y de lograr la maxima precipitacion de las protemas contaminantes, 

Una proteina estable en solventes organicos es la alcohol deshidro- 
genasa de levadura, Esta enzima puede ser purificada mediante un 
tratamiento con 33% vol/vol de etanol .a 25‘’C. Este tratamiento per¬ 
mite desnaturalizar las protemas contaminantes y obtener la deshidro- 
genasa. En la Figura 9,15 se muestra la desnaturalizacion de la enzima 
gliceraldehido fosfato deshidrogenasa con varios alcoholes a una tem¬ 
peratura de y un tiempo de incubacion de 30 minutos (Scopes, 
1994). 

9.2.3 Precipitacion por Afinidad 

La precipitacion de protei'nas por afinidad es un metodo de precipita¬ 
cion selectivo que se basa en la capacidad que tienen las protemas para 
unirse con ligandos por medio de sus sitios activos. En el caso de la 
afinidad bioespecifica el ligando puede ser un sustrato, un inhibidor, o 
un anticuerpo. En el caso de pseudoafinidad los ligandos utilizados son 
colorantes o metales. 

La simple adicion de ligandos a una solucion proteica generalmente 
no es sufkiente para que ocurra la precipitacion. Es necesario que 
el ligando propicie un estado de agregacioii de los complejos ligando- 
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Figura 9.15: Desnaturalizacion de gliceraldehido fosfato deshidroge- 
naša: (o), metanol; (•), etanol; (O), l-propanol; (□), 1-butanol; (<), 
1-pentanol; (+), 2-propanol. Scopes, 1994. 

Reproducida con el permi^ode Spnnger-Verlag. Copyright ©1994* Todos los derechos reservados. 
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Figura 9.16: Representacion esquema,tica de la formacion de agregados 
por inmunoafinidad y por afinidad. a). Agregado en forma de cadena 
constituido por un anticuerpo policlonal y una proteina monomerica. 
b) Agregado en forma de red producido por un anticuerpo policlonal 
y una proteina tetramerica o por ligandos bis-NAD y una proteina 
tetramerica. Fuente: Scopes, 1994. 

Reproducida con el de Spriuger-Verlag. Copyright ©ld94. Todos los dereoha$ re^ervados. 


proteina. :§ 

La precipitacion por afinidad bioespecifica ocurre solo cuando se 1 
agrega un ligando especifico a la solucidn de protemas. Este ligando se 1 
une con las protemas o enzimas y forma agregados. E1 tipo de agregados 
que se forman đepende del tipo de ligando y de la proteina. En la 
Figura 9.16 se presentan dos sistemas de precipitacion por afinidad. 

La Figura 9.16a presenta un agregado producido por la union de un 
anticuerpo policlonal y una proteina monomerica, Ilamado inmunopre- 
cipitado. Este tipo de agregados se producen en forma natural en el 
caso de los sistemas antigeno-anticuerpo. En el caso de que las proteinas 
sean oligomericas se originan redes como la que se maestra en la Figura 
9.18b. 

El principio de precipitacion por inmunoafinidad se ha generalizado 
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ra el tiso de otro tipo de ligandos que no son anticuerpos y que se 
>ducen de manera artificial, dan do origen a un nnevo enfoque en I a 
;cipitacion por afinidad al utilizar ligandos bifuncionales bis-NAD. 
tos ligandos se enlazan covalentemente a los sitios activos de las 
)temas oligomericas y forman redes semejantes a la que se muestra 
la Figura 9.16b. Esta tecnica de precipitacion por aRnidad ha tenido 
m exito en la precipitacion de deshidrogenasas utilizando como pre- 
litante el ligando Bis-NAD . Se ha reportado un rendimiento del 85% 
la recuperacion de la enzima lactato deshidrogenasa {Luong et al, 
37). La limitacion de este enfoque de la precipitacion radića en que se 
lica linicamente a proteinas oligomericas, y es necesario llevar a cabo 
"ias pruebas experimentales para determinar cual es la concentracion 
tima de bis-ligando a la que ocurre la precipitacion de la totalidad 
la proteina. 

En la Figura 9.17 se muestra un esquema de otro enfoque de la 
jcipitacion por afinidad, el cual ya ha sido aplicado a escala industrial. 
nsiste en sujetar el ligando a un polimero obteniendose asi agentes 
dtifuncionales (macroligandos) que se unen con la proteina de interes 
forman agregados. Posteriormente se produce la precipitacion del 
nplejo ligando-protema al agregar sal a la solucion o al cambiar el 
[ de la misma (Janson, 1984). 


.3 Equipo de Precipitacion 

opetacion de precipitacion puede realizarse en diferentes tipos de 
Lctores entre los que se encuentran los reactores intermitentes, tubu- 
es y continuos tipo tanque agitado (Figura 9.18). 


.4 Diseno de Precipitadores 

el diseno de un proceso de precipitacion debe tomarse como base el 
iiportamiento cinetico de las particulas en solucion, El coiiocimiento 
este comportamiento permite hacer la seleccion adecuada de ta geo- 
"tria en que se realizara el proceso, En base a lo aiiterior, esta seccion 
enfoca a dos aspectos: 
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9.17: Representacion esquematica de la precipitacion del com- 
gando-proteina al agregar una sal o cambiar el pH de la solucion. 
icion del macroligaiido a la solucion proteica; b). formacion del 
jo ligando*proteina; c). precipitacion del complejo, d). diso¬ 
de ta proteina de! macroligando. 
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a 9.18: Tipos de reactores utilizados en la precipitacion de 
mas. a) Intermitente b) Tubular c) Continuo tipo tanque agitado. 


Cinetica de la Precipitacion. 
Diseno del Precipitador. 


1 Cinetica de la Precipitacion 

ecipitacion de protemas puede efectuarse ya sea desnaturalizando 
desnaturalizar estas. En este apartado se revisan los aspectos 
icos relacionados con la precipitacion sin que ocurra desnaturali- 
n de la proteina. 

n una solucion proteica las moleculas presentan por efecto de su 
i'a cinetica un movimiento al azar que produce choques entre si. 
que las moleculas de proteina queden asociadas al chocar se re- 
e eliminar tanto las barreras producidas por las moleculas de agua 
as rodean, como las que originan sus cargas electric^ls. 
ara facilitar su estudio la cinetica de la precipitacion se divide en 
guientes fases: 

Mezclado inicial: La solucion proteica se mezcla con el agente 
precipitante para eliminar las barreras. 

Nucleacion: Al disminuir la solubilidad de la proteina se iiiicia 
la precipitacion al formarse en el seno de la solucion pequenas 
parti'culas (nucleos). 
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3. Crecimiento limitado por difusion: Eii esta fase los nucleos van 
creciendo conforme la proteina difuiide del seno de la solucion 
hasta los nucleos. La frecuncia de las colisiones esta limitada por 
la velocidad de difusion de las moleculas y no por el mezclado. Se 
forman las particulas primarias de tamaiio entre 0.1 y 10 firn. 

4. Crecimiento influenciado por el flujo: El mezclado favorece el 
crecimiento del agregado formandose particulas en el rango de 1 
a 100 (im. 


5. Floculacidn: Los agregados se juntan formando los grandes flocu- 
los. I 

En la descripcion anterior las fases de crecimiento 3 y 4 son Ilamadas i 
tambien crecimiento pericinetico y agregacion ortocinetica, respectiva- ^ 
mente. 

i 

Mezclado Inicial Una vez que se agrega el agente precipitante (sal, | 
solvente o polimero no ionico) a la solucićn de protemas, se requiere que ; 
este se difunda rapidamente para obtener una mezcla homogenea. El 1 
tiempo requerido para obtener una mezcla homogenea esta dado por: 



(9.18) i 


donde: 


D: Coeficiente de difusion. [cm^/s]. 

/: Diametro promedio de los remolinos ocasionados por la agitacion. 
[cm]. 

De acuerdo a la teoria de difusion de 
esta dado por: 

/ = 

[p/vj 


remolinos el diametro de estos 


1/4 


(9.19) 


donde: 
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p'. Densidad đe la solucion. [ 5 /cm^]. 
u: Viscosidad cinematica. 

PjV'- Razon de potencia por unidad de volumen del sistema de agi- 
tacion. [ffP/cm®]. 

Combinando las ecuaciones (9.17) y (9.18) se pueden estimar tiem- 
.os de mezclado mediante parametros del sistema. Este tiempo es una 
ledida del tiempo necesario para tener una mezcla homogenea. 

4 ucleacl 6 n, En esta fase del proceso se inicia la formacion de las 
requenas partfculas de precipitado (nucleos) que aparecen despues de 
gregar el agente precipitante. £n algunos casos como en los sistemas 
oloiđales esta etapa es instantanea, por lo que el tiempo en que esto 
curre puede despreciarse. En esta etapa las parti'culas de precipitado 
e encuentran dispersas en el h'quido. 

^recimiento Limitado por Difusion o Creclmiento Pericine* 
ICO. En esta fase la velocidad con que di$minuye la concentracićn 
e partfculas de soluto suspendidas en el seno del h'quido, puede ser 
escrita de acuerdo a la teorfa de Smoluchovvski por un proceso de 
egundo orden; 


- ^ = (9-20) 

donde: 

yi: Concentracićn de particulas de soluto i en el tiempo t. [mo///]. 
i: Tiempo. [s] 

k: Constante del proceso. [I/mol — s|. 

Considerando un tiempo de iiucleacion instantaneo la integracion 
e la ecuacion (9.19) conduce a: 


_L 

Vio 


= kt 


1 

Vi 


(9.21) 
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donde es la concentracion inicial del soluto i. 

La ecuacion (9.20) describe una recta con ordenada al origen lfy.^ 
y pendiente k. 

Debido a que es dificil medir la concentracion j/,- la ecuacion (9.20) 
puede escribirse en terminos del peso molecular promedio del precipj. 
tado utilizando un balance de masa. Esto es: 


y{M = VioMo 


(9.22) 


combinando las ecuaciones (9.20) y (9.21), se puede obtener la si- 
guiente expresion: 


M = Mq -H Mojfioki (9.23) 

donde: 

Mo'. Peso molecular del soluto. 

M\ Peso molecular promedio de las particulas de precipitado. 

La ecuacion (9.22) se representa graficamente en la Figura 9.19. 
La ordenada al origen es Mo y el valor de la pendiente esta dada por 
Si se conocen yi^ y M^, puede estimarse k. 

La constante k del crecimiento pericinetico, de acuerdo con la teon'a 
de Smoluchovvski, solo depende de la difusividad y el diametro de la 
partfcula de soluto. De aqui' que esta etapa este iimitada por la veloci- 
dad de difusion. De acuerdo a esta teon'a k esta dada por; 

k = %i:DdN (9.24) 

donde: 

d, es el diametro de la partfcula; D, es el coeficiente de difusion; y 

es el numero de Avogadro. 

El valor del coeficiente de difusion de la ecuacion anterior es un valor 
promedio de todas las particulas en el sistema, de tal forma que a me- 
diđa que la partfcula crece el valor del coeficiente de difusion disminuye. 
De acuerdo a la ecuacion (9.23) aun cuando esto suceda, el valor de la 
constante no se altera pues la disminucion en D tiene como causa un 
incremeiito en la misma proporcion del diametro de la jjartfcula d, de 
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Figura 9.19: Representacion esquematica de M vs t para determinar 
cxperime!iitalmente el valor de la constante k, 

tal manera que el producto Dd permanece constante, y en consecuencia 
k permanece constante. Es decir, la determinacion experimental de k 
puede ser aplicada a diversos sistemas. 

Generalmente el tiempo de formacion de las particulas primari as es 
mucho menor que el tiempo global del proceso de precipitacion. 


Crecimiento Limitado por el Flujo o Agregacion Ortocinetica. 
La difusidn puede limitar el crecimiento de particulas pequenas, pero 
es menos importante en ei crecimiento de particulas grandes. En el 
proceso de precipitacion cuando se agita una suspension de particulas 
cuyo diametro es mayor que una fim aproximadamente, el movimiento 
del fluiđo provocara que las particulas choquen y formen agregados, 
Estos choques tambien pueden ocasionar rompimiento de los agregados. 
El crecimiento de las particulas estara limitado tanto por el movimiento 
del fluido como por la concentracion de particultis, 

En una suspension agi tada de particulas esfericas de tamano uni¬ 
forme de diametro d, la velocidad con (|ue dismiiiuye la concentracion 
micial de esas particulas debido a los chot|ues que forman agregados, 
^ta dada por: 



532 


CAPi'TULO 9. PRECIPITACIĆN 


đVi 

dt 



(9.25) 


idealmente la ecuacion anterior deberia incluir un termino para 
tomar en cuenta el crecimiento pericinetico. Sin embargo, dicho termino 
se bace menos importante conforme aumenta el lamano de las particu- 
las. 

La constante k de la ecuacion (9.24) esta dada por: 


k* = -aNcP 
3 


P/V 


1 1/3 


L J 


(9.26) 


en esta ecuacion a representa un coeficiente que indica la eficien- 
cia del choque, indica la frecuencia con que un choque da lugar a un 
agregado. Este coeficiente puede ser estimado estudiando la veloci- 
dad con que decreoe el numero de particulas đurante el crecimiento 
pericinetico. Se ha encontrado que en ausencia de fuerzas repulsivas 
entre las particulas, la eficiencia de la colision es proporcional a la 
{velocidad de corte)"° ** y aproximadamente proporcional a 

Si se sustituye la expresi6n de k' en la ecuacion (9.24) se obtiene: 


En la ecuacion (9.26) el diametro d de las particulas depende del 
tiempo, por lo que para su integracidn se considera una fraccion cons¬ 
tante t' de volumen de particulas del soluto a volumen de la solucion. 
Esta fraccion esta dada por; 


^ “ (^) 

si će esta ecuacion se despeja d^ y se sustituye en la ecuacion (9.26) 
se obtiene una ecuacion en la cual no esta iiivolucrado el diametro de 
las particulas y es 


dyi 

dt 


40^ 



Vi 


TT 


(9.29) 
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inalmente, integrando la ecuacion (9.28) se tiene: 



londe j/i'o es la concentracion inicial de soluto en la solucion bajo 
x>nsideraciones del modelo. 

Ln un proceso de precipitacion en el cual el crecimiento de las 
iculas esta limitado por el flujo, el cambio en la concentracion de 
s tiene un decaimiento exponencial. 

f’ara determinar el coeficiente de eficiencia de colision a, debe con- 
rarse que este depende no solo del tamafio de las parti'culas šino 
bien de la velocidad de corte del lluido. Lo anterior se debe a que 
parti'culas que aparentemente pueden ir directo a una colision, tien- 
a seguir las lineas de corriente del fluido con lo que disniinuye la 
labilidad de la colision. 

culacion. La aglomeracion o floculacion de las parti'culas de pre- 
tado es la ultima fase del proceso de precipitacion. 

Durante la agregacion ortocinetica el crecimiento es funcion directa 
mezclado. Sin embargo, este mismo mezclado puede causar el 
pimiento de los floculos formados. Debido a lo anterior la fase 
loculacion generalmente se realiza a bajas velocidades de agitacion 
1 ocasiones sin agitacion, proceso conocido como envejecimiento del 
upitado. 

La floculacion espontanea de la suspension puede ser estimulada por 
iicion de agentes floculantes, en este caso la velocidad de floculacion 
endera del mezclado del agente con la solucion de protein as, de la 
’cidad de difusion y de la union del agente floculante a la superficie 
a molecula de proteina. Todas estas etapas determinan el tiempo 
ispera antes de que la floculacion comience. Estos aspectos deben 
arse en consideracion en el diseno del precipitador. 


:.2 Diseno de Precipitadores 

jroceso de crecimiento de las particulas en la precipitacion puede 
.T limitado por varios mecanismos. Aun cuando hay pocos datos 
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para definir la relacion que existe entre las condiciones de mezdado 
inicial y el tamano de particuia, puede suponeise que para protei'nas 
que precipitan rapidamente, la velocidad de mezdado de los reactantes 
afectara el tamado inicial de la parti'cula y las caracteristicas de su 
crecimiento posterior. De tal manera que en el diseno del precipitador 
deben tenerse muy en cuenta las condiciones de mezdado en las que se 
realizara la precipitacion, existiendo dos arreglos basicos: 


- Precipitador intermitente. 


- Precipitador Continuo. . 

Precipitador Intermitente ^ 

En un precipitador intermitente la proteina esta expuesta a un rango 
de condiciones creadas por el agente precipitante durante el tiempo en j 
que este se agrega a la soludon, entonces las condiciones iniciales de i 
precipitacion del material son diferentes a las condiciones finales. Para < 
disminuir este efecto el agente precipitante debe agregarse lentamente ' 
y bien dispersado. * 

En un precipitador intermitente todas las particulas son sometidas a ■ 
fuerzas de corte similares, y cuando estas son controladas, se producen 
particulas primarias grandes que las obtenidas en los precipitadores ■ 
tubulares. | 

A nivel laboratorio es muy usado el precipitador intermitente que i 

consiste en un tubo de ensayo que se agita en vortex por un corto tiempo ’ 
inmediatamente despues de agregar el agente precipitante. Posterior- 
mente se deja en reposo toda la noche. Otro arreglo basico es el vaso 
de precipitados agitado magneticamente (Chan et al, 1986). 

En el escalamiento de un proceso de precipitacion lo que interesa 
es que la cinetica que se observa a nivel laboratorio sea la misma que 
la que se presente a gran escala. Cuando la velocidad de crecimien¬ 
to pericinetico es alta con respecto a la velocidad del proceso global 
de precipitacion, como generalmente es el caso de la precipitacion de 
proteinas, las ecuaciones (9.18) y (9.29) establecen que la cinetica de 
precipitaciop a nivel laboratorio y a gran escala sera la misma siempre 
que la razon PfV permanezca constante entre ainbas escalas, dado que 
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đensidad de la solucion p, la viscosidad cinematica a y 0 no 
ibian con la escala. 

Ejemplo 9.3. Precipitacidn de Caseina. 

La caseina a de bovino es una proteina que precipita en presencia de 
:uro de calcio a concentraciones 0.008 M. Se va a precipitar caseina 
artir de una solucion que presenta una densidad p, de 1.032 gfcm^ y 
i viscosidad cinematica v de 0.01 crrpjs. EI proceso se va a realizar 
un tanque agitado con una potencia P de 1.0 HP y un volumen V 
1000 I 

La concentracion de la caseina en la solucion alimentada yio es de 
g(l. El pesb molecular M de la caseina-a es de 27,000, la densidad 
precipitado pj, medida a nivel laboratorio es de 1.367 gfcm^, el 
metro, d es de 0.002 x 10”^ cm y el coeficiente de difusion, D es de 
X 10"^ crrPjs. 

Se estima que el coeftciente de aglomeracion ct tiene un valor de 0.08 
ue el tiempo en que se realiza la nucleacidn es instantaneo. A partir 
la informacion anterior estimar: 

a) . El tiempo en que el crecimiento esta limitado por la difusion y 
oncentracion de parti'culas al flnal de este tiempo. 

b) . El tiempo para alcanzar un tamano de partjcula de 50 pm. 

Solucion: 

Se tienen los siguientes datos: 

=: 1.032 gfcvn? 

— 1.367 gfcm^ 

- 0.01 cm^js 

= 1 /fP = 746 X 10^ g - cm^(s^ 


= 1000 I 
= 0.1 g/i 
= 27,000 
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d = 0,002 X 10““* cm 
D — 8.5 X 10“^ cm^/s 
a = 0.08 

a).' E1 tiempo requerido para un mezclado homogeneo esta dadt 
por la ecuacion (9.17). EI tiempo i corresponde al tiempo en el cual e 
crecimiento esta limitado por la difusidn. 

combinando las ecuaciones (9,17) y (9.18) y sustituyendo valores st 
tiene; 


t 

t 

t 


— ( 

4D \PjV) 


4(8.5 X 10-7 
3.46 s 


1.032 (O.OI ^)' 

746x10^ g 
IO® ctn^ 


31 1/2 


La concentracion de particulas j/,- al final de este tiempo se determin; 
combinando las ecuaciones (9.20) y (9.23) para obtener: 

i = — + [%T,DdN)t 

Vi Vio 

de tal manera que: 


Vi 

J_ 

Vi 

entonces, 


^ 8(7r)(8.5 X 10 “^ —) 


O.l 


ICP 


(0.002 X 10“‘'cm) X 6.02 x 10^^-^(3.46 s) 


1 


1 


ll2 


cm 


mol 

3 


^+8.9x10^ 

3.7 X 10-9 ^ mol 


^^mol 

cm^ 


yi = 1.12 X 10 
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la concentracion final es mucho menor que la hiicial. 
b).- E1 tiempo necesario para obtener parti'culas de 50 pm de dia- 
metro esta dado por la ecuacion (9.29): 



de acuerdo al balance expresado en la ecuacion (9.21), 


i/i Ala 
Vio M 

y el peso molecular promedio M de las parti'culas de 50 pm es; 


M 

M 

M 



1.367 -^(6.023 X 10^^ 
cm^ 


molec. 
mol ^ 


7r{50 X 10-“)^ 

6 


5.39 X 10^® 

mol 


cm 


entonces, 


K = 27,000 

Vi. 5.39 X lOie 

^ = 5x10“'" 

Vio 

I a fraccion de volumen de sol uto en la solucion es: 


1 

1.367 g 
Ip:* cm^ 

0.10 3 

iA - 7.31 X 10"® 
sustituyendo estos valores se ticne: 
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t = 


In(5 X 10-*^) 


_ ^ 4x0.0 8x7. 


.31x10-^ j ^ 


746x J07 i 


10« cm« X 1.032 -^x0.01 

cm'^ 




1/3 


t = 4474 5 


el pašo controlante en esta precipitacion es el crecimiento ortocine- 
tico. 


Precipitadores Continuos 

En un reactor tubular cuando se tiene un buen mezclado en el punU 
donde se agrega el agente predpitante, la proteina se ubica rapidamenti 
a las condiciones finales en que ocurre la precipitacion. Las fuerzas d( 
corte a las que estan sujetas las parti'culas pueden ser las que product 
el flujo laminar, aun cuando la velocidad media de corte puede excede 
a la de un tanque agitado. 

En un reactor continuo tipo tanque agitado la proteina es puesta ei 
contacto instantaneamente con el agente precipitante, alcanzandose a 
mismo tiempo las condiciones finales de precipitacion. Las condicione 
de corte son muy parecidas a las de un precipitador intermitente, y la 
parti'culas estaran sujetas a las fuerzas de corte durante el tiempo d 
residencia en el reactor (Glatz, 1990) . 

La Figura 9.20 muestra la influencia del tipo de reactor sobre 1 
curva de insolubilizacion por salado de la fumarasa (Bell et al, 1983j 
Puede observarse que existe un desplazamiento en la curvas, que pued 
ser debido a diferencias locales en el pH, provocadas por la forma com 
se agrega el sulfato de amonio. El mismo corriraiento se observa cuand 
hay vari2Lci6n en el građo de mezclado en un tanque agitado. 

Los resultados anteriores sugieren que un factor importante a cor 
siderar en el diseno del reactor, es la agitacion que se proporciona a i 
solucion en la que se encuentra la proteina de interes. Esto es part 
cularmente importante cuando se desea escalar el proceso debido a 1 
relacion que hay entre potencia y agitacion. 

Para'visualizar el diseno de precipitadores continuos, se puede part 
de un sistema sencillo doiule se cuenta. con ima suspeiisioii dihii'da { 



. DISENO DE PRECIPITADORES 


539 



;ura 9.20: Influencia del tipo de contacto sobre la curva de insolubi- 
icion por salado de fumarasa. V Contacto intermitente con sulfato 
amonio solido. o Contacto intermitente con solucion saturada de 
fato de amonio. □ Contacto continuo t = 96 s , V=0.38 1 y solucion 
urada de sulfato de amonio. <5 Contacto continuo t = 918 s V=1.87 
solucion saturada de sulfato de amonio. Bell et al, 1983. 

rroduckl&con el pemuso de Springer-Verlag* Copyrighl, ©19S3. Todos los deredios reservados. 
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20 g/l) y velocidades de agitacion moderadas, de tal manera que ^ 
rompimiento de los agregados pueda ser despreciado (Rohani y Chen 
1993). Bajo estas condiciones es posible utilizar balances poblacionale 
para derivar expresiones de las velocidades de nucleacion, crecimienti 
y agregacion a partir de datos experimentales. Las correlaciones empi 
ricas que se obtienen son de la siguiente forma; 

B'’ = fce exp (9.31 

G = fcc?exp (9.32 

haa = exp (9.33 

donde: 

Velocidad de nucleacion. [numero de niicleos// — ft]. 

G: Velocidad de crecimiento pericinetico. [(imjk\. 

Iagg‘. Indicc dc agregacion. Medida del crecimiento ortocinetico. 
[adim.j. 

ftfit ka y ft/*: Constantes cineticas. [Unidades consistentes.]. 

Eb, Eg y Ea: Energias de activacion. [KJ/mol], 
a: Sobresaturacion aparente. 

/; Puerza ionica. [mol/I], 

w: Velocidad de agitacion. [rpmj. 

r: Tiempo de residencia promedio. (ftj. 

a, b, c, d, e, f, g, li, p, q, r, s: Constantes empi'ricas. 
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A su vez el mdice de agregacion esta dado por: 

/.„ = 1 - ^ (9-34) 

donde; 

Numero de particulas por uniđad de volumen en el precipitado. 

[num/L^], 

j: Numero de particulas formadas por nucleacion en un tiempo de 
residencia. [num/L^], 

Cuando la agregacion es total el mdice toma el valor de uno, cuando 
existe agregacion el mdice toma el valor de cero. 

La definicion de sobresaturacion en un proceso de precipitacion es 
ipleja. En el caso de una precipitacion continua la sobresaturacion 
ide đefinirse como: 


_ a - a 
a 

donde Ce y C« son las concentraciones proteicas a la entrada y sali da 
precipitador. 

Ejemplo 9.4.- Precipitacion isoelectrica de protemas de una 
aginosa. 

En el estudio cinetico de la precipitacion de proteina a partir de una 
icion obtenida de una pasta de una semilla oleagmosa, se obtuvieron 
correlaciones empiricas siguientes: 



G 


4.8 X 10'“exp ^S.7M/-0,lj^0.90S^-0.21S 

0.7exp ^0.67,-a091^0,S25^-0.833 

I rt_ / — 470 ^ _0.007 f-0.003, .0,004_0.008 
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a) .- Estimar la velocidad de nucleacioii, la velocidad de crecirniento 
y el mdice de agregacion cundo la precipitacion se efectua a las condi- 
ciones siguientes: a =0.6246, r = 0.048 h, w= 270 rpm, 7=0.027 mol/I 
y T=295°K. 

b) .- Estimar el numero de particulas por uiiidad de volumen en el 
precipitado. 

Solucion: 

a).' Aplicando las correlaciones correspondientes se tiene: 


= 4.8xl0^®exp 


■16540 

TTlOi 


S-SU X 295«/(■ 


= 


((0.6246)®'^^^(0.027)“*^'(270)®'^‘’^(0.048)“®'^‘®) 

1.67 X 10*^ 

/ — h 


G ~ 0.7 exp 


-2860 S 


8-314 X 295^ 


{( 0 . 6246 )'^-®^{ 0 . 027 )“‘’-°®^( 270 )®-'^^^( 0 . 048 )“®-^^) 

fxm 


G = 93.3 ^ 


-470 S 


lagg = l*2eXp -rr,- - - 

^ I 8.314 -#4t^ x 295^A: 


jr^oi—^K 

({0.6746)°''’“^{0.027)““°“(270f'^(0.048)™) 


I aga = 0.99 


b).- De acuerdo a la ecuacioii que define al i'iidice de agregacion, 
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N, 

Nr> 

Np 


^1.67 X 10^5 (0.048 h) (1 - 0.99) 


8.016 X 10" 


num 

~ 


9.5 Sumario 

La precipitacion es una operacion empleađa tanto para la concentracion 
como para la puriRcacion de soluciones proteicas. 

Existen varias formas de realizar una operacion de precipitacion, 
dependiendo del tipo de agente precipitante que se utilice y el principio 
que se emplee. De tal manera que la precipitacion puede realizarse 
por disminucion de la solubilidad, por desnaturalizacion selectiva y por 
afinidad. 

Los equipos empleados en la precipitacion pueden ser intermitentes 
o continuos en disenos convencionales. El diseno de estos equipos se 
realiza mediante una combinacion de experimentos y modelos cineticos 
de cierto građo de complejidad. 
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9.6 Problemas 

9.1.- En la precipitacion de alcohol deshidrogenasa con sulfato de amo- 
nio utilizando un volumen de 30 ml, en determinaciones realizadas en 
el sobrenadante se obtuvieron los resuitados siguientes: 


% de Saturacion 

{NH.hSO^ 

Actividad 

Especi'fica 

Proteina 
total (mg) 

50 

180,000 

29.80 

45 

200,000 

21.28 

40 

650,000 

17.87 

35 

440,000 

8.65 

25 

430,000 

23.87 


Obtener los parametros y m de la curva de precipitacion para la 
actividad de la enzima en U/ml. 

Resp A=5.7 y m=:-0.244 

9.2.- Una proteina se desnaturaliza el 50 % cuando se calienta a 50“C 
por 10 min. Estimar el tiempo de calentamiento para que la desnatu- 
ralizacion sea solo del 10 %. 

Resp. 1.51 min 
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!;!apitulo 10 
Jltrafiltracion 


D. 1 Introduccion 

. ultrafiltracion (UF) es una operacion que emplea membranas espe- 
iles en diferentes tipos de arreglos para separar macromoleculas en 
ucion de contaminantes mas pequenos, por medio de un gradiente 
presion. 

La ultrafiltracion es utilizada en la etapa de purificacion de caldos 
dogicos. En esta etapa los caldos sujetos a purificacion contienen al 
uto de inter^ en forma concentrada y pura que el caldo original, 
bido a esto los volumenes a tratar son menores que los correspondi- 
tes a las primeras etapas del proceso. 

Para describir un proceso de membrana es necesario poder estable- 
• el movimiento relativo de los componentes de la mezcla a traves de 
membrana, debido a la fuerza originađa por el gradiente de presion. 
tneralmente se realiza una descripcion fenomenologica donde la meni- 
una se considera como una čaja negra, es decir, el mecanismo ini- 
»scopico de flujo {y rechazo) no es explicado en este enfoque. Este 
tamiento es caracten'stico del enfoque de los fenomenos de trans- 
rte. 

La ultrafiltracion forma parte de un conjunto de “operaciones de 
mbrana” empleadas en diferentes etapas de los procesos de biosepa- 
'ion. Es importante liacer notar que los principios basicos de estas 
araciones son ćonuines. 
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En la seccion 10.2 de este capitulo se efectiia una descripcion general 
de los diferentes procesos de membrana existentes con el proposito de 
establecer las principales similitudes y diferencias de estos con respecto 
a la ultrafiltracion. Se resalta la importancla que tiene la operacion en 
flujo tangencial para este tipo de sistemas. Se piesenta tambien en esta 
seccion la teon'a de la ultrafiltracion que permite analizar el efecto de 
los diversos parametros sobre el comportamiento de esta operacion. En 
la seccion 10.3 se se describen las caracten'sticas mas iinportantes de 
los principales equipos utilizados en los procesos de membrana. 

La seccion 10.4 presenta los fundamentos del diseno de equipos de 
UF haciendo enfasis en el ćakulo de areas y tiempo de UF de dichos 
sistemas. Se presenta una discusion sobre las condiciones optimas de 
operacion de un sistema en el marco de la mecanica de fluidos y los 
esquemas de operacion mas frecuentes en los sistemas de UF. 


10.2 Fundamentos 

para el tratamiento de la operacion de UF es conveniente establecer 
primero el marco donde se desarrolla. Asimismo, es conveniente revisar 
los fundamentos teoricos de la operacion que facilitan su uso y correcta 
aplicacion. En este sentido, esta seccion bace enfasis en tres aspectos: 

• Los procesos de membrana. 

• Flujo cruzado o tangencial 

• La teon'a de UF. 

10.2.1 Procesos de Membrana 

Actualmente existen varios procesos que emplean una membrana par; 
lograr una separacion dada (Me Gregor, 1986). Estos procesos s< 
pueden caracterizar en forma general en base a: 

- La fuerza impulsora del proceso, 

' Ei tipo de membrana que emplean. 
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Pabla 10.1; Principales caracteristicas de los procesos de membrana. 



[ MF 1 

UF 

01 

D 

puerza impulsora 

i 

■■ AP 

ip 

AC 

Presion de operacidn (KFa) 


100-500 

700-20,000 

- 

tipo de membrana 

Micro- 

porosa 

Simetrica 

Micro- 

porosa 

Aslmeirica 

Semiper- 

meable 

As ime trica 

DialiEjs 

Siinetrica 

Flax - h 

50-1000 

10-200 

1-20 

- 

Rango de retencidn 

1 - -1 

Bspede 

Peso I 

molecular 

Tamano 






D i 

nm 





Kongos 







Levaduras 


BSBOI 

X 




Bacterias 


esbesm 

X 



X 

CTolojdes 



X 

X 


X 

Virus 


30 - 300 


X 


X 

ProteiJtas 


2-10 


X 


X 

Polisae^do 

■OBOii 

2-10 


X 


X 

Su^imas 


2-5 




X 

^ntibidtico« 


de - 1.2 



X 


^sdcar 

1 200- 400 1 

0*8- 1 



X 


Ac. Organico 


0,4 - 0.8 



X 


(on jnorgdnieo 

1 10-100 1 

0.2 - 0.4 



X 



\daptad«. de: F«ne y Radovkh, 1990, 


sproducida con eL pernuso de Marcei Dekker Ine, Cop^right ©1990. Todos los derechos reeer 
dos. 


E1 rango de tamano de parti'cula que retienen sus membranas. 

De acuerdo al tipo de fuerza impulsora los principales procesos de 
embrana (Tabla 10.1) se pueden clasificar de la siguiente forma: 


Gradiente de presion. 

Ultrafiltracion (UF). 
Microfiltracion (MF). 
Osmosis Inversa (01). 

Gradiente de conceiitracidii 
Dialisis (D). 
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O Particulas 
• Macromoleculas 
o Microsolutos 





Alimentacionj otJ^o^o o^o ^ l_Retenido 

•°o«oo#5#o# O# o«oor ^ 


*> 0 ° Ooo oOo 0® 
o o o_OOP 00 Op"!" 


c 


Permeađo 


Membrana 

Figura 10.1: Esquema de ultrafiltracion. 


- Gradiente de Voltaje 

Electrodialisis (ED), 


Ultrafiltracion 


La ultrafiltracion utiliza membranas microporosas generalmente asi- ' 
metricas o anisotropicas para separar macromoleculas y particulas, de i 
moleculas pequenas y solventes (Figura 10.1). 

Las membranas anisotropicas son las m^ utilizadas en UF debido a 
que las membranas microporosas convencionales poseen una estructura 
tortuosa que provoca retencion irreversible de particulas dentro de la 
matriz lo que dificulta su limpieza y reuso. 

Las membranas anisotropicas tiene dos capas caracteristicas: una 
pelicula delgada y densa de 0.1 a 1.5 jim de espesor y bajo la pelicula 
una subestructura microporosa de 0.1 - 1 mm que presenta aberturas 
progresivamente mayores, que facilitan el pašo del solvente y los solutos 
que logran pasar la pelicula (Figura 10.2). 

Las membranas utilizadas en UF se caracterizan por su Peso Mole- 
cular de Corte (PMC), el ciial es el peso molecular del Sol uto globular 
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ira 10.2: Comparacion de membranas convencionales con 

Dtropicas. Fuente: Saiitos, et d, 1991. 

^ducida con el permJso de Kluwer Acadertiic Publishers, Copyriglit ©1991. Todos los dere- 
escrvados. 
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O Particulas 
• Macromoleculas 
0 Microsolutos 




Alimentacionj^n—5 


O o Oc 


|_R®t6niđ< 


*b <^ Q O_O_oop 

0 0 (^* 0 ^ 0 ^ [-^ 


^ermeai 


Membrana 


Figura 10.3: Esquema de microfiltracion. 


que es retenido en un 90 % por la membrana. E1 PMC van'a entre 5' 
1,000,000 para la mayoria de las membranas de UF, lo cual repre& 
la retencion de particulas de 1 a 10,000 nanometros de tamano. 
presiones caracteristicas de la ultraUltracion son moderadas en el rć 
de 100 a 500 KPa, Leis capacidades caracteristicas son del ordet 
10—200 l/rrp — h (al 0ujo volumetrico por unidad de area de membi 
se le conoce como flux y se utiliza para especificar equipos de UF) 


Micro filtracidn 

La microfiltracion emplea membranas coii poros mas grandes qu( 
utilizados en UF, ya sean de tipo convencional o asimetricas. La mi 
filtracidn (Figura 10.3) se emplea generalmente para separar de ca 
bioldgicos particulas mayores de 1 (im como coloides y celulas. 
tualmente tiende a desplazar a la filtracidn convencional y a la 
trifugacidn como tecnica de recuperacidii celular. El rango de pre 
de operacidn tambien es restringido debido a las caracteristicas df 
equipos que se emplean, y es del orden de 160 - 500 KPa. Un r 
caracten'stico de la MF es que puede manejar flujos mucho mayores 
la UF del orden de 50 — 1000 l/m^ — k. 
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Partfculas 

AP 

• 

Macromoleculas 

o 

Microsolutos 

1 1 


Alimentacion jžu ^ q ° o o o o ^ ^"o 

^~|o ^'ooo^o^o^oo ^°oO°oo oO oo^ ^ 

-n=*ermeađo 


Membrana 

Figura 10.4: Esquema de dsmosis inversa. 


Osmosis Inversa 

La osmosis inversa (Figura 10.4) utiliza membranas semipermeables 
que permiten el pašo solo del solvente (generalmente agua), para se- 
parar este de solutos de bajo peso molecular. La fuerza impulsora es 
un gradiente de presion que debe vencer la presion osmotica normal 
de las soluciones, es decir, iuvertir el flujo espontaneo. Las presioiies 
ntilizadas en esta operacion son relativamente altas del orden de 700 a 
20,000 KPa. Las membranas utilizadas en 01 son peliculas no porosas 
que permiten el pašo del solvente a traves de espacios entre los poh'meros 
que conforman la membrana. Los iones no pueden estar solvatados en 
estos pequenos espacios y por lo tanto no son transportados. Los flujos 
caracten'sticos en la 01 son del orden de 1 — 20 Ijrn^ — h. 


DlalisU 

La dialisis (Figura 10.5) emplea membranas de poro muy pequeno 
(menor que las membranas de UF). Esta operacion se utiliza para sepa- 
rar solutos de sus soluciones, en base a su peso molecular y posiblemente 
a su conformacion y carga. El o los solutos a separar de la soiucion de 
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Particulas 

• Macromoleculas 
o Microsolutos A C 


Corriente 

Purificada 


Dializado 

Figura 10.5: Esquema de dialiais. 

alimentacion iluyen hacia ia solucion de lavado o dializado a traves 
de la membrana, solo por la accion de un gradiente de concentracion. 
£1 papel fundamental de la membrana es impedir el pašo de macro- 
moleculas o particulas de la alimentacion al dializado permitiendo e! 
pašo de! solvente y de solutos m^ pequefLos. 

En los procesos de electrođialisis la operacion de dialisis se efectuj 
bajo la accion de un campo electrico, 

10.2.2 Flujo Cruzado o Tangencial 

En los procesos de separacion por membrana se prođucen gradientes d< 
concentracion de los solutos en la proximidad de la membrana, causado 
por las diferentes velocidades de transporte de cada uno de ellos. Est 
efecto es co noći do como “Polarizacion de la Concentracion” . 

Esta polarizacion actua de dos formas: 

- En los procesos de dialisis disniiiiuye el gradiente de concentracio 

efectivo, disminuyendo por lo tanto el flux de impurezas. 

- En ios’procesos de MF, UF y 01, produce un incremento de la concei 

tracion de solutos en la p['oximidad de la membrana {Figura 10.6 
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»ura 10.6: Gradiente de concentracion durante la UF. Fenomene de 
larizacion. Fuente: Tutunjian, 1985b. 

jfoduci<lA con el permiso de EU«vjer Science Ine* Ccpyright ©1985. Todofi los derechos reser- 
os* 


lo cual por un lađo puede inerementar el flux de soluto, y por otro 
disminuir el flux del solvente debido a un aumeiito de la resistencia 
al flujo producida por esta barrera de concentracion. Asimismo, 
puede ocasionar una resistencia adicional debido a que puede es- 
timular la interaccion del soluto con la membrana ocasionando 
que esta se ineruste con soluto. 

El flux de solvente a traves de la membrana puede ser inerementado 
;nificativamente utilizando flujo eruzado o tangencial en lugar del 
jo de extremo-ceiTado convencional (Figura 10.7). En los sistemas 
flujo eruzado la alimentacion fluye en forma paralela a la membrana 
nimizando el efeeto de la polarizacion de la concentracion, ya que el 
uerzo cortante del fluido estimula el desplazamieiito de las particulas 
la superficie de la membrana. 

).2.3 Teoria de la Ultrafiltracion 

teoria de la ultrafiltracion esta orientada a tratar de predecir el flux 
un sistema dado en .^funcion de los parametros de operacion como 
i: presion, temperatura, concentracion de la solucioii y velocidad 
igencial. Es importante senalar que la teon'a de la ultrafiltracion es 
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1 Rltracićn Convencional 

Frttracidn đe Flujo Cruzađc 

i 


i 

1 

J. i 4- 




Figura 10.7: UF convertcional y de flujo cruzado* 

de aplicacion limitada, pero es util en la interpretacion y extrapolacićn 
de los datos experimentales, asi como de guia para la operacion de los 
equipos. 

E1 principa! parametro de diseno de un sistema de UF para con- 
centrar una solucion es el area necesaria para lograr una concentracion 
determinada en un tiempo đado, bajo liiiiitaciones de rangos de presion 
y temperatura tolerados por los equipos. La prediccion de! flux o la in- 
terpretacion y extrapolacion correcta de las mediciones experimentales 
de este^ se enfocan a resolver este problema de diseno. 

Prediccion del Flux 

La fuerza impulsora de un proceso de UF es el gradiente de presion 
transmembrana [APTM)^ el cual puede ser definido en referencia a la 
Figura 10*8 como: 


o bien, 


APTM = ^ p 

2 ^ 


APTM - 





(lO.I) 


2 
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gura 10.8: Relacion đe presiones eo UF. Fuente: Tutunjian, 1985b. 

roducida con el t>eniiiso de Blsevi^ Science [ne. Copyri^t ©1985. Todos los derechos reser- 


donde: 

PTM: Gradiente de presion transmembrana. 

; Presion de entrada de la alimentacion. 

Presion de salida del retenido. 

■; Presion de salida del permeado o filtrado. 

P = Pj — P„: Gradiente de presion del flujo tangendal. 

En este arreglo la bomba debe se: dimensionada para proveer la 
icidad de flujo cruzado necesaria a^i como la APTM. Esta ultima 
ontrolada restringiendo la valvula :e contrapresićn a la salida đe la 
dad de UF, La Figura 10.8 muestra el hecho de que las presiones de 
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entrada y salida a la unidad, pueden ser monitoreadas con el empleo 
đe manometros. 

Ejemplo 10.1.- Calculo de APTM 

La presion de alimentacion a una unidad de UF es đe 1.70 Kgfcm}. 
La valvula de salida de la unidad se ajusta de tal manera que la caida de 
presion del ftujo tangencial es de 0.68 Kg/crTp y la presion del perrneado 
đespreciable. Estimar APrA/. 

Solucion: 

Se puede utilizar la ecuacidn (10.1) para calcular APTM. Primero 
es necesario calcular P^. Conociendo que 

AP = Pi - Po 


entonces 


Po = (1.70 - 0.68) Kg/cm^ = 1.02 Kg/cm'^ 


y 

1 7 -t- 1 02 

APTM — — Kg/cm^ — L36 Kglcm^ 

Un comportamiento tipico de un proceso de ultrafiltracion de una 
macromolecula se muestraen la Figura 10.9, la cual muestra la variadon 
de flux del perrneado J — () con el gradiente de presion trans* 

membrana [APTM) para soluciones de concentracion en el rango de 0 
a 65 % en celdas de ultrafiltracion agitadas (sin flujo cruzado)* 

Se obtienen resultados analogos a los anteriores cuando se utilizan 
equipos operanđo con flujo cruzado constante (Figura 10.10). Sin em¬ 
bargo, al aumentar la velocidad de flujo cruzado U se prođuce un in- 
cremento en el flux J. 

En UF se utiliza la variable J para describir el flux de perrneado c 
velocidad del perrneado a traves del lecho filtrante, mientras que en ia 
filtracion convencional se utiliza la variable v para el mismo efecto, es 
decir, 

Q Gasio volumetrico 


area 
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&FTM (Alm ) 


'iguia 10.9: UF de albumina en una celda. Fuente: Belfort, 1987. 

^oducklA con cl pcrmiso dc John Wilcy and Sons. Copyright ©1987. Todos los dcrcchos 
"vsdofi. 

1 = 60 ” 

Unca A 



ura 10.10: Efecto đe la presion, de ia velocidad de redrculacion y 
a concentracion sobre el flux. Fuente: Le y HowelI, 1985. 

oducjda con el pcmtiso de EUevier Scieuce Ine. Copyi‘iglit ©1985. Todos los derechos reser- 



560 


CAPi'TULO 10. ULTRAFILTRACION 


La prediccioii del flux a que hace referencia el titulo de esta seccion 
consiste en encontrar relaciones que permitan describir y predecir el 
comportamiento experimental al que se hace referencia. 

Para analizar los resultados experimentales (Figura 10.10) para una 
solucion de una concentracion dada, es conveniente dividirlos en đos 
regiones separadas por un gradiente de referencia APTM'*"^: 

- Region I.- Localizada a la izquierda de APT donde J es funcion 

de APTM y U. 

- Region II.- Localizada a la derecha de APTM'^'^^ donde J solo es 

funcion de U (independiente de APTM). 

Modelo General del Flux 

La descripcion fenomenologica del flux en un proceso de ultrafiltracion, 
se ha efectuado por varios caminos con resultados analogos. Por medio 
de la termodinamica de los procesos irreversibles, la ecuacion del flux 
de solvente que se obtiene es: 

J = L^{APTM -cAir) (10.2) 

donde: 

Lp: Coeficiente de permeabilidad, 

tr: Coeficiente de rechazo del soluto por la membrana. 

Aff: Contrapresion osmotica. 

J: Flux de permeado. 

Por otro lađo, cuando se utiliza la ecuacion de D’arcy como se hiz< 
en el caso de la filtracion convencioiial (Capitulo 3) se obtiene la si 
guiente expresi6n: 


APTM ~ a Air 
+ R$) 


(10.3 


donde; 
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Resistencia de la membrana. 

I,: Resistencia de ia capa de soluto de polarizacion. 

E1 coeficiente de recheizo en un instante dado durante el procese de 
i* esta dado por: 


donde: 



(10.4) 


p: Concentracićn de soluto en el permeado. 

'g: Concentracion de soluto en el seno de la solucion. 


: Coeficiente de retencion đel soluto por la membrana. 
= 1: Retencion completa del soluto por la membrana. 
= 0: Retencion nula del soluto por la membrana. 

De acuerdo a las ecuaciones {10.2) y (10.3), 


^ + Rj) 

Dado que la presion osmotica para macromoleculeis en solucion y 
ra dispersiones coloidales es muy baja, en dicho caso el modelo ge- 
:al de fiux en la forma de la ecuacion (10.3) se transforma en: 

^ APTM 

f^{Rm + Rg) 

Se puede utilizar la ecuacion (10.6) para efeetuar una descripcion 
ilitativa de las observaciones experimentales (Figura 10.10) que se 
ilizan en un proceso de UF: 




En soluciones diluidas la resistencia Rg puede considerarse nula. Si 
adem^ se considera Rm constante, entonces J van'a linealmente 
con APTM (Imea A). 
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- Para la region i donde APT M < APT A/se puede considerar qne 

Rm > Rui es decir la resistencia de la membrana es controlante. 
Es una zona donde J depenđe de APTM\ los incrementos en 
APTM producen un aumento en de tal manera que J tiende 
a un valor maximo conforme aumenta APTM. 

- En la region II donde APTM > APT se puede considerar que 

Rs > Rm- Los solidos retenidos representan la resistencia con- 
trolante, de tal manera que J es independiente de APTM. Los 
incrementos en APTM producen incrementos en R^ tales, que 
no se produce un incremento en J. Esta region es mas sensibte a 
la velocidad del flujo cruzado por actuar esta directamente sobre 

Rs- 

E1 uso del modelo general para la prediccion del flux requiere poder 
expresar R^ en terminos de parametros medlbles como se hizo en el caso 
de la resistencia de la torta Pj, en el capitulo de filtracion convencional. 
Los intentos que se han efectuado en este sentido son de nso limitado 
para el caso de UF de protein£is y coloides. 

Modelo de polarizacion con peli'cula (Region I).- Otro en- 
foque para obtener el modelo del flux propone que el fenomene de po- 
larizacion de la concentracion sćlo se presenta en una pelicula delgada 
del fluide en la proximidades de la membrana (Teoria de la capa limite). 
En esta pelicula el perfil de concentracion es funcion de APTM. Con- 
siderando como linica variable la APTM los perliles de concentracion 
en estađo estacionario se iran inerementando conforme se ineremente 
APTM (Figura lO.ll). 

Un balance de soluto en estado estacionario (UF continua) en una 
pelicula diferencial en la interfase fluido-membrana puede ser expresado 
como: 


Movimiento 
convectivo de 
soluto hacia la 
interfase 


Movimiento 
difusivo del 
soluto de la 
interfase al 
seno del fluido 


Movimiento 
convectivo de 
+ soluto fuera 
de la interfase 




Pigura 10.11; Variacion del perfil de concentracion en estado esta- 
donario con el gradiente de presion transmembrana. Cb ; Concen- 
.racion de soluto alimentacion. Cw '■ Concentracion de soluto en la 
jared de la membrana. Cp : Concentracion de soluto en el permeado. 
i: Espesor de la capa limite de concentracion. 
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rC = Dab 


dx 


+ rc}> 


(10.7) I 


donde: 

* : Constantes en estado estacionario* 

APTM: Constante. 

Dab* Difusividad del soluto en la solucion* 
x: Coordenada espaciaL 

Separando variables e integrando a lo targo de la capa limite con: 


X = 0 ; C = Cb 

X = 5 ; C ~ Cw 

La ecuacion (10-7) se transforma en: 

= ( 10 . 8 ) 

Si la membrana presenta un coeficiente de rechazo total Op = 0, 
entonces la ecuacion (10.8) se simplifica a: 

= (10.9) 

d Cb 


dado que el espesor de la pelfcula S generalniente es desconocido, 
el coeficiente Đ^b/^ se sustituye por un coeficiente de transferencia de 
masa de tal maiiera que: 
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E1 modelo de peh'cula perniite analizar la dependencia del flux J* 
ti los parametros fisicos y geometricos que afectan 6. E1 coeficiente de 
msferencia de masa fc, puede ser estimado por medio de correlaciones 
perimentales de la literatura, donde los par^etros que afectan el 
jesor de la capa limite de la transferencia de masa, se agrupan en 
ipos adimensionales como el Reynolđs, el Schmidt y e! Shervvood. 

Para flujo en tubos circulares !as siguientes ecuaciones son aplica- 
;s: 

Flujo laminar: 


Dab 


1.295 


(ž)” 


(“ 


r) 


1/3 




1/3 


( 10 . 11 ) 

( 10 . 12 ) 

Diametro del tubo. \L\. 

Difusividad del sol uto. [Xf//^]. 

; Longitud del tubo. [L], 

: Velocidad promedio del duido en el tubo. [Ljt], 

: Viscosiđad. [MfL — t]. 

Densidad. [MjL^]. 

'e: Numero de Reynolds, 
c: Numero de Schmidt, 


o bien en terminos de niimeros adimensionales, 

Sh= 1.295 (~i 
\2L 


s 1/3 

-ReSc\ 


Flujo turbulento: 


Sk = 0.023R€‘’*=5c°‘^ 


donde: 
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Sh: Numero de Sherwood. 

Es importante hacer notar que de acuerdo a las ecuaciones (lO.ll) 
y ( 10 . 12 ): 

Para fiujo laminar: 



o bien cuando se usa ei esfuerzo cortante defiiiido como: 



entonces, 


(10.13) 


(10.14) 


r cx 



(10,15) 


donde 7 es el esfuerzo cortante del fiuido sobre la membrana. 
Para Fiujo Turbulento: 


(10.16) 

El modelo de polarizacion de pelicula conjuntamente con las ecua¬ 
ciones ( 10 . 11 ) y ( 10 . 12 ) permiten interpretar los resultados experimen- 
tales de los procesos de UF: 

En la region I: 

- El flux J* considerando 1/ constante, es proporcional a Inl/Cs- 

- El flux J* aumenta al aumentar U. 

- El flux J* van'a con en flujo laminar y con [J^-^ en fiujo turbu¬ 

lento. 

- El flux J* aumenta al aumentar la cual a su vez aumenta con 

APTM. 


En la region U: 
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J* es proporcional a Inl/Cg cuando la velocidad de recirculacićn 
constante. 

J* aumenta al aumentar U. Van'a con t/s en fiujo laminar y con 
en flujo turbulento. 

B^tos resultados se muestian en forma grafica en la Figura 10.12. 
Modelo de polarizacion en pelicula y capa de gel (Region 
).- De acuerdo con el modelo de polarizacion en pelicula (ecuacion 
.10) el fiux J puede ser incrementado aumentando la concentracion 
soluto en la membrana Cw (aumentando APTM). Sin embargo, se 
serva que en la region II (Figura 10 . 10 ), existe un limite para este 
»o de correlacion. 

Uno de los modelos mas empleados para la region II propone que en 
; soluciones macromoleculares, el aumento de Cw con APTM tiene 
h'mite Cg, donde la solucion forma una ‘‘capa de gel” (Figura 10.13). 
te gel actua en serie con las otras resistencias. Este modelo Ilamado 
lodelo de capa de gel”, implica que en la region II de la UF los ancre- 
mtos en APTM se contrarrestan con incrementos en la resistencia de 
capa de gel, de tal manera que J se mantiene constante. De acuerdo 
o anterior, la ecuacion ( 10 . 10 ) se transforma en: 

J~K\n~ (10.17) 

Cb 

donde Cg cs la concentracion limite que es una constante para un 
tema dado. kg es el coeficiente de transferencia de masa dado por las 
Telaciones ya presentađas (ecuaciones ( 10 , 11 ) y ( 10 . 12 )). 

Ejemplo 10,2: Calculo de Ca y kg. 

Los datos de flux en //m^ — de la UF de una solucion proteica se 
lestran en la Tabla 10.2. 

Estos datos se presentan en forma grafica en la Figura 10.14. Esti- 
ir kg y Cg para esta operacion. 

Solucion: 

En la Figura 10.15 se presentan los datos graficados en la forma de 
ecuacion 10.17. Se puede observar que confornie se iiicrementa la 
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U,>U,>U3 



\n {He o U o T) 


Figura 10.12: Efecto de la presion, concentracion y velocidad de recir 
culacion sobre el flux. Fuente: Belfort, 1987. 

R«prĐducjd& con el pennjso de Joliii Wiley and Sons* Copyriglit ©1987* Todos los derecho 
reservados. 
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gura 10.13; Gradiente đe concentracion durante la polarizacion con 
1. Fueute: Tutunjian, 1985a. 

producklA coti eL penniso d« Nature Publishliig Co^ Copyri^liA ©1985* Todos los derechos 
ervadoe* 


Tabla 10.2: Datos de UF para Ejemplo 10.2. 


APTM Kg/cm? 

Concentracion % peso 

1 

5 

10 

20 

0.00 

00.00 

00.00 

00.00 

0.00 

0.33 

18.00 

17.50 

17.00 

7.00 

0.66 

33.00 

30.00 

21.80 

7.33 

1.00 

47.00 

36.00 

22.20 

7.66 

1.33 

50.00 

36.50 

22.60 

8.00 

1.66 

52.00 

37.00 

23.00 

8.33 

2.00 

54.00 

37.50 

23.40 

8.66 
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0 1 2 
APTM (Kg/cm*) 


Figura 10.14: Variacion del flux con el gradiente de presion transmer 
brana y con la concentracion. Datos Ejemplo 10,2. Fuente: Tutunjia 
1985b. 

Rcproducidor coti cl pcmiiso de Elsevier Science Ine* Copyriglit ©19S5. Todos los đcrechos res 
vadofi* 
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entracion Cb y la APTAf, se llega a una region donde la variacion 
ux se comporta de acuerdo al modelo de pelicula de gel, en la cual 
X J van'a solo con Cb y es independiente de APTM- 
) Calculo de Co.- 

a puede ser obtenido graficamente de la interseccion de las curvas 
Figura 10.15 con el eje de las abscisas de tal manera que, 

Ca = 30 % 
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Figura 10 J6: Variacićn del flux con el tiempo. Fuente: Brocklebank, 
1990. 


con cl petnijso de Marcel Dekker InCn Copyrlglit ©1990. Todo£ los derechos rescr* 




La expresi6n del flux en la region II es por lo tanto: 


J = 201n^ 

Cb 


Se puede resumir en base a la discusion de los dos modelos anterio- 
que en la ultrafiltracion el flux J se puede controlar por medio de 
la APT M y la velocidad de flujo cruzado. El flux aumenta linealmente 
coti APTM en su fase inidal, posteriormente empieza a disminuir la 
ntpidez de aumento, y finalmente cuaiido ocurre la polarizacion J se 
|i;M:e independiente de APTM y permanece constante . 

El flux puede mejorarse iiicrementado la velocidad del fiujo cruzado, 
lo cual implica un incremento en el esfuerzo cortaiite sobre la superficie 
<|e la membrana. 

El analisis anterior tambien permite describir el comportamiento 
Lipico de los procesos de UF intennitentes (Figuia 10.16). 
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ustacion de la Membrana 

de los problemas que se observa durante la operacion de un sis- 
i de UF es ia reduccion progresiva en el flux manejable conforrae 
3 nta el tiempo de uso de las membran^ls■ Este fenomeno Ilamado 
rustacion de la Membrana” đebe distinguirse del fenomeno de po- 
acion de la membrana. 

11 fenomeno de incrustacion se refiere a la interaccion de algunos so- 
; con la membrana que afectan la porosidad de la misma. Existen 
[.miento fisicos (retrolavado) y qui'micos para desincrustar mem- 
as, sin embargo estos incrementan los costos de operacion y dis- 
iyen la vida litil de los equipos. 


3 Equipos 

8 quipos utilizados en los procesos de membrana generalmente o- 
D con flujo cruzado o tangencial y presentan dos caracten'sticas 
ntivas: 

Utilizan una membrana apropiada para el tipo de proceso. 
Presentan diferentes geometrias en arreglos tipo mođular, 

11 equipo mođular conjuntamente con el equipo periferico consti- 
la unidad de ultrafiltracion. Parte importante del equipo periferico 
bomba de alimentacion y el tanque de almacenamiento. Un arreglo 
o de un sistema de UF se muestra en la Figura 10,17. 

3.1 Membranas 

arte central de los procesos de membrana es la membrana misma. 
general la membrana debe reunir algunas caracten'sticas impor- 
3s: 

na alta permeabilidad hidraulica, es decir, permitir altos flujos de 
permeado bajo gradientes de presion razonables. 
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Rdtorudo Redrculacidn 



Figura 10.17: Sistema de UF tipico (intermitente). Fuente: Belter t 
al, 1988. 

Reproduc^Jj«*- p^^miiso de John Wjley and Sons. Copyright ©1988. Todos los der«<Ji^ 

reservado*. 

Un ptjso itiolecular de corte preciso, es decir, retener especies d 
detcrrriiiiado peso molecular, pero permitir el pašo de las de mene 
peso riiolecular. 

- Buena resistencia mecanica, qmmica y termica. 

- Baja teiidcncia a inerustamiento. 

- Facilidad de limpieza. 

- Capaeidad de esterilizacion. 

- Larga vidaactiva. 

Los rnateriales que se utilizan en la fabricacion de membranas g 
neralmcrite son derivados de polimeros naturales como la celulosa o < 
poli'meros siiitćticos. Recientemente se han desarrollado membranas < 
materiab-s ('i'ramieos y metalicos. 

El la 'tabla 10-3 se presenta una lista de algunos rnateriales y cara 

teristieas de las membranas. 


10.3.2 Modulos 

Los modulos utilizados en los equipos de separacion con membrana p 
sentaii dil'en'otes geometrias que se pueden dividir en dos tipos basio 
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Tabla 10.3; Caracten'sticas tipicas de las membranas. 



MF 

UF 

01 

D i 

PH 

mmm 

daterial«s: 

Ac«iato d« c«luloca 

X 

X 

X 

X 

3-10 

75 

Poliamida 

X 

X 

X 


2-12 


PoliSulfotiA 

X 

X 

X 


Md 

130 

PolJtetrafluro 

Etileno 

X 




1-14 

140 

Polipropileno 

X 




1-14 

130 

Cer&mlca 

X 




1-13 

140 

PoUester 

X 

X 



- 

150 

i^tnictura; 

Asimetrica 

Simetrica 

Asimetrica 

A sJ matrica 

1 Siuietrica 



( de Porosidad 
>upc(riidal: 

30-70 

1-10 


! 

10-20 



ranuulo de poro: 

0.1 — 1 /im 

1-20 nm 

1_:_ 

i 0.3 - 3 nm 




Lđaptadade: Đrockiebank, 1990. 


^roducida con el peitntso d« Marc«l Dckker Lic. Copyriglit ©1990. Todos los doredios r«scr- 
[os. 


Modulos de tubos y carcaza. 
Modulos de hojas. 


Los modulos de tubos y carcaza pueden presentar dos tipos de tubos: 


Tubos de fibras huecas. 


Tubos normales. 


Los arreglos de hojas pueden ser de; 


Hoja plana. 

Hoja enrollada en espiral. 
Hoja plegada. 
















576 


CAPiTULO 10. ULTRAFILTRACIĆ!^ 




^ Membrana 

Macroaolutofi 
Retanidos 


^ ^ * ' MaBa Separadora 

Solvanta y Microsohitos 


Figura 10.18; Modulo de UF de boja plana. Fueiite; Tutunjian, 1985b. 

FUproducIda con cl permiso de EUevier Science liic, CopyrigUt ©1985. Todos los derechos reser- 
vado3. 


Modulos de Hoja Plana 

Los filtros de hoja plana (Figura 10.18), son muy similares a los filtros 
convencionales de marcos y placas. Su principal ventaja es su versatili- 
dad. Elste tipo de modulos pueden trabajar a presiones mayores quelos 
otros tipos, por lo que son empleados para manejar soluciones viscosas. 
Los modulos de hoja plana pueden ser utilizados tanto en MF como en 
UF. 

Los filtros de hoja plana pueden ser desmontados para su limpieza y 
permiten restituir hojas defectuosas. Una desventaja es que su area por 
unidad de volumen es menor en relacion a los otros tipos de modulos y 
producen un flux moderado. 


Modulos de Hoja Enrollada en Espiral 

Los modulos de hojas enrolladas en espiral (Figura 10.19) utilizan un 
diseno de membranas con espaciadores tipo malla separando la mem¬ 
brana. Este tipo de arreglos producen un flux niayor que los de hoja 
plana debido a que presentan u na mayor area por unidad de volumen. 
Son dificiles de limpiar y frecuentemente debe descartarse toda la 
unidad aiin cuando solo parte del modulo este dahado. Como conse- 
cuencia este tipo de modulo se recomienda para caldos relativamente 
limpios o en combinacion con un prefiltro. 
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Figura 10.19: Modulo de UF de hoja enrollada eii espiral. Fuente: 
Hanisch, 1986. 

Reproducida coii cl permiso de Marcel Dckker IiiCh Cop.vrigJii Todos lo$ deredios re&cr- 

vados. 


578 


CAPi'TULO 70. ULTRAFILTRACION 


Rujo de Alimentacion 



Membrana 


Figura 10.20: Moduio de UF de boja plegada. Fuente; Dziezak, 1990. 

Beproducjd& con p«muso del Institut« of Food Tecluiologi«sts, Copyrjght ©19&0. Todos los 
deF«dio$ reservados. 


M6dulos de Hoja Plegada 

Los modulos con membranas en forma de hoja plegada (Figura 10*20) 
permiten un arreglo tubular con area ampliada, y presentan propieda- 
des similares a los de hoja enrollada en espiral. 


Modulos de Tlibos y Carcaza 

Este tipo de modulos presenta una geometria similar a los intercambia- 
dores de calor de tubos, con varios tubos unidos en sus extremos a un 
cabezal comiln (Figura 10,21). 

Normalmente la alimentacion fluye a presion a traves del cabezal 
de entrada por el interior de los tubos , de tal manera que el permeado 
se colecta en la parte externa de los tubos a traves de la carcaza y el 
retenido sale por el extremo opuesto de los tubos a traves del cabezal de 
salida. El diametro de los tubos varfa entre 0,6 y 2*5 cm* Los tubos son 
fabricados utilizando polnneros o ceramica, lo que les confiere una alta 
resistencia mecanica y termica* Han sido recoinendados para procesar 
materiales ^viscosos y para la obtencion de concentraciones celulares 
elevadas. 
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AlifiMntadćn 



Figura 10.21: Module de UF de tubo y carcaza. 

Modulos de Tubos de Fibra Hueca 

Los modulos de tubos de fibra hueca (Figura 10.22) son muy parecidos 
a los de tubos y carcaza convencionales, sin embargo los diametros de 
los tubos son muy pequenos: de 0.02 a 0.11 cm. Entre mas pequeno 
sea el diametro interno, menor es su capacidad de manejo de solidos. 
Las fibras grandes (0.11 cm de diametro) son especialmente litiles para 
separar celulas asi como para el manejo de materiales viseosos. 

Este tipo de modulos es probablemente el mas empleado tanto en 
MF como en UF, sin embargo presentan algunas limit£w:iones en cuanto 
a su rango de operacion (presion y temperatura), asi como en su faci- 
Udad a la esterilizacion. 

En la Tabla 10.4 se presenta un resumen de las principales carac- 
ten'sticas de los modulos empleađos en las operaciones de membrana. 

10.4 Diseno de Procesos de UF 

Para el diseno de un proceso de UF se deben considerar cuatro aspeetos 
principales: 

• El objetivo de la UF. 

• La mecanica de fluidos del sistema. 

• El metodo de operacion apropiado. 

• El diseno de la unidad de UF. 
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Alimentacion Cilindro Cabezal 



Permeado 



Figura 10.22: a) Modulo de UF de fibra hueca. b) Fibra individui 
Fuente: Dziezak, 1990. 

Reproducida con el pemiiso dd Institute of Food Teclmologtests. Copyright ©1990. Todos 1 
derecho* reservados. 


10.4, DISENO DE PROCESOS DE UF 


581 


Tabla 10.4: Caracteristicas đe los modulos de UF. 




Tipo de mddulo 


CarAcieristicft 

Hoja 

plana 

Hoja 

enroUada 

TVbo y 
carcaza 

Fibra 

liueca 

Densiđad de empaque 

Moderada 

Moderada 

Đaja 

Alta 

Area 

200-400 

SOO-900 

15^00 


Tolerancia a soljdos 
ftiispeikdidoa 

Moderada 

Baja 

Buena 

Đaja 

Facilidad de limpieza 

Regular 

Regular 

Đuena 

Retrolavado 

Remplazo 

Hojaa 0 m<Sdulo 

Mdduio 

Tu bos 

Modulo 


Adapt«k<U Fan« y Radovich, 1990- 

R^producida om el permiso de MarceL Dekker Ine* Copyrkght ©1990, Todos los deredios reser' 
vados. 


10.4.1 Objetivo de la UF 

Un sistema de UF puede ser empleađo con distintos propositos entre 
los cuales se pueden mencionar los siguientes: 


Concentracion de una solucion diluida. 


Diafiltracion de una solucion con solutos indeseables pequenos. 


Purificacion de una solucion que contiene solutos indeseables grandes. 


Concentracion 

En la UF donde ,el objetivo es la concentracion de una solucion, la 
solucion retenida es el produeto deseado (Figura 10.23). 


Diafiltracion 

Cuando se desea separar macromoleculas de moleculas pequenas como 
sales, aziicares o alcoholes por medio de la UF de una solucion, el 
permeado que sale del sistema es reemplazado con agua desionizada o 
bufer. Esta operacidn es conocida como diafiltracion (Figura 10.24). 
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Figura 10.23: Concentracon por UF. Fuente: Tutunjian, 1985b. 

Fleproducida. coa cl permiso de Elscvier Science Ine. Copyright ©1985. Todos los derechos res< 
vados. 



Figura 10.24; Diafiltracion por UF, Adaptada de: Tutunjian, 19851 

Reprodneida con el permiso de Elsevier Science liic. Copyriglit ©1985. Todos los derechos ret 
vados. 
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Figura 10.25: Purificacion por UF. Fuente: Tutunjian, 1985b. 

K«[kToducid» CQH el pcrnuso de Elsevifx Science Ine, Copyriglit ©1985. Todoa los deredios reser 
vado«. 


Purificacićn 

La UF donde el objetivo es recuperar el permeado que contiene un 
solvente de interes o una solucion con solutos de bajo peso molecular 
se conoce como purificacion (Figura 10.25). 

Algunos procesos combinan las operaciones descritas anteriormente, 
como es el caso de la operacion de concentracion con diafiltracioti. 


10.4.2 Mecanica de Fluidos 

En un sistema de UF el flux es funcion de APTM y de la velocidad de! 
flujo eruzado. Teoricamente el flux puede inerementarse tanto como 
sean inerementados estos parametros. Sin embargo, existen limitantes 
en cuanto a la operacion de los equipos. La mayoria de los equipos 
de UF deben operar abajo de 7 KgjcrrP de presion, mientras que los 
equipos de fibras huecas solo toleran presiones de hasta 2.7 KgfcrrP. 
De acuerdo a la ecuacion ( 10 . 1 ), 

P 4- P 

^PTM = „ " - Pf 

2 ^ 

Si se supoiie que la presion de salida de! permeado es 0, eiitoiices la 
ecuacion anterior puede rearreglarse de la siguieiite forma: 
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0 


APTM 



( 10 . 18 ; 


donde; AP = Pi — Pa 

La ecuacion (10.18) permite optimizar la relacion de APTM coi 
AP, cuando la P,- se fija como la presion maxima de operacion de 
equipo. Bajo esta condicion, al anmentar APTM, AP disminuye y po 
lo tanto la velocidad del flujo cruzado del fluido. Por el contrario, a 
disminuir APT M, AP aumenta y por lo tanto aumenta U la velocidat 
del flujo cruzado. El flux sera optimo para una cierta coinbinacion d< 
AP y APTM ; visto de otra manera, para una combinacion de Pj y P^ 
Esto ocurre generalmente donde se inicia la formacion de la pelicula d 
gel. 


Ejemplo lO.S.-Mecanica de fluidos en UF. 


Se desea optimizar el flux de un sistema de UF a partir de los dato 
de la Figura 10.26. La presion de entrada al sistema es fija e igual 
1,7 Kglcm^. El flujo cruzado se correlaciona con la caida presion d 
acuerdo a la siguiente expresioni~.^.. 


; Q = 29.41 AP } 


donde AP tiene unidad^'de-iK#/etw*'y Q de Ijmin (area fija). 

Se pide: 

a) Encontrar la region de operacion factlble. 

b) La combinacion APTM y AP que permita el maximo flux. 

Solucidn: 

a) Region de operacion factible. 

Al fijar la presion de entrada P,- a un valor maximo de 1.7 Kgjcm 
tanto la AP como la APT M se restringen a un rango posible de val ore: 
en funcion de la presion de salida Pa la cual puede ser regulada međiant 
la valvula de salida. 

En la Tabla 10.5 se presentan algunos vaiores de este rango. L 
figura 10.27 muestra la region de operacion factible en base a estc 
datos. 

b) Flux maximo. 
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JA 

l/min 



AP =1.70 Kg/cm* 
AP = 1.37 Kg/cm* 

AP =1.02Kg/cm* 

AP =0.68 Kg/cm* 

AP =0,34 Kg/cm* 


Figura 10.26: Variacion del flux con APTM. Presion de entrada fija y 
la velocidad de recirculacion variable. Datos Ejemplo 10.3. Adaptada 
de: Tutunjian, 1985b. 

Reproducida con cl pcrmiso de EUevier Science tnc. Copyri^t ©19S5. Todos los deiechos reser- 
vndoe. 


_AP = 1.70Kg/cm* 

AP = 1.37 Kg/cm* 

_AP = 1.02 Kg/cm* 

. AP = 0.68 Kg/ cm* 

AP = 0.34 Kg/cm* 

\ 

-1 

2 

APTM (Kg/cm’) 

Figura 10.27: Region de operacion factible. Ejemplo 10.3. Adaptada 
de: Tutunjian, 1985b. 

Hcproducida con el pemiiso de Elise vi er Science Ine h Copyriglit ©1985s Todos los derechos 
reservados. 



ry)a5' 
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Tabla 10.5: Calculo de la region de operacioii factible. Datos del Ejem- 
pio 10.3. 


KgjcmJ \ 

1/ 

min 

Pi 

Po 

AP 

APTM 

Q 

JA 

1.70 

0.00 

1.70 

0.85 

50 

2.30 

1.70 

0.34 

1.37 

1.02 

40 

2.80 

1.70 

0.68 

1.02 

1.19 

30 

2.90. 

1.70 

1.02 

0.68 

1.36 

20 

2.40 

1.70 

1.36 

0.34 

1.53 

10 

1.70 

1.70 

1.70 

0.00 

1.70 

00 

0.00 








En la Figura 10.27 se puede observar que para cada combinacion de 
Pi con Po o AP con APTM, existe un flux factible alcanzandose un 
maximo cuando: 


AP = 1.02 Kg/cm^ APTM = 1.19 Kg/m^ JA ^ 2.9 l/min 


En un sistema de UF tanto la region factible de operacion como la 
combinacion Pi y Po que optimiza el flux, son funciones de la concen- 
tracion de la solucion de alimentacion. 


10.4.3 Metodos de Operacion 

Los sistemas de UF pueden ser disenados para operar en forma inter- 
mitente o en forma continua, 

Operacion Intermitente 

Las operaciones intermitentes se pueden efectuar con y sin recirculacioii 
interna. 

En una operacion intermitente sin recirculacioii (Figura 10.28), la 
sofucion que inicialmente esta contenida en un tanque de proceso, es 
bombeada,a la unidad de UF y regresada al tanque hasta alcanzar 
la concentracion final deseada. De esta iiianera la concentracion del 
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Figura 10.28; UF intermitente sin recirculacion. Fuente: Tutunjian, 
1985b. 

Reproducjd« con p«rmi»o de Blsevier Scienc« Ine. Copyrtght ©1965, Todo$ los derechos r«ser> 
vados. 


produeto en el tanque aumenta gradualmente durante el proceso, a la 
vez que el flux decrece proporcionalmente a esta. 

La operacion intermitente con recirculacion interna (Figura 10.29) 
emplea dos bombaš. Una de recirculacion para proveer la velocidad 
de fiujo cTuzado optima y la bomba de alimentacion. La velocidad de 
alimentacićn debe mantenerse alta, de tal manera que la concentracon 
en el circuito de recirculacion sea cercana a la concentracion del tanque 
alimentador. Esto generalmente se logra manteniendo una relacion de 
20 veces la velocidad de alimentacion a la de permeacion. 

Cuando al tanque de proceso se le alimenta solvente para lavar la 
solucion la operacion intermitente respeetiva, se convierte en una ope¬ 
racion intermitente de diafiltracion. 

La desventaja principa! de los sistemas intermitente es que general- 
mente requieren mas tiempo de residencia (lo cual puede afeetar al 
produeto) y tanques de proceso grandes. 

Operacion Continua 

La diferencia entre una operacion intermitente y una continua es que 
en esta liltima, ,ei retenido es retirado contiimameiite del sistema a la 
concentracion final deseada, En estado estacionario el flux es cons- 
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Agua de 
Diafiltracion 



Figura 10.29; UF intermitente con recirculacion. Fuente: Gravatt y 
Molnar, 1986, 

Heproducida con el pentii^ de Marcel Dekket Ine. Copyrjglit ©1986* Todos los derechos reser 
vados. 



10.4. DISENO DE PROCESOS DE UF 


589 



Etapa 1 Etapa 2 S 



Figura 10.30: UF continua de una y varias etapas. Adaptada de: Tu- 
tunjian, 1985b. 

Reproducida con cl pcrmisa dc Ekevicr Science Ine, Copyrlght <g)l985. Todo& los derechos reser- 
vados. 


taste y minimo. Para contrarrestar esta limitacion de la operacion 
continua generalmente los sistemas utilizados son de etapas multiples 
(Figura 10.30). 

10.4.4 Diseno de la Unidad de UF 

E1 problema đel diseno de la unidad de UF coiisiste en determinar el 
area de UF necesaria para procesar una cantidad de una solucion de 
concentracion conocida en un tiempo dado, hasta una concentracion 
final determinada. Generalmente para situacioiies de interes practico, 
la prediceion de coeficientes de transferencia de masa y del fiux es li ini- 
tada, por lo que el diseno requiere de datos expei imentales especi'ficos 
del sistema. 
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En el caso de los sistemas de diafiltracion otro parametro importante 
es la cantidad de solvente de lavado que es necesario agregar* 

A continuacion se presentan las ecuaciones de điseno de algunog 
arreglos tipicos de los sistemas de UF. 


Concentracion Intermitente 



En un sistema de concentracion intermitente el volumen inicial de 
solucion Vo con una concentracion inicial Cbo^ se procesa hasta alcanzar 
un volumen final Vj con una concentracion fiiial Cbj^ obteniendose un 
volumen de permeado Vp. 

Un balance de soluto en el sistema, considerando la concentracion 
de soluto en el permeado Cp constante, se puede expresar como: 


j^(VCs) = C/-^ (10.19) 

La ecuacion anterior integrada entre los Iimites 


V = K Cb = Cbo 


V^V Cb^Cb 


conduce a; 


V = Vo exp 


hCb ' 

Cb-Cp_ 


( 10 . 20 ) 


La ecuacion (10,19) combinada con la expresi6n del flux dada por: 


~ A dt 


( 10 . 21 ) 


donde A es el area de UF, 

puede ser integrada entre 0 y i, y expresađa con ayuda de la ecuacion 
(10.20) de la siguiente forma: 


^ rCsf exp (- č^) 

v. " ic,. JiCB - Cp) 


( 10 . 22 ) 
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Cuando el rechazo es total Cp^fSi, entonces la ecjuacion (10.22) 
j ,implificaa: M % j 

La ecuacion (10.23) puede ser utilizada para calcular el area nece- 
saria para realizar una concentracion de Cbo & Cbj en un tiempo t o 
para calcular dicho tiempo dada el area de UF dispoaible. Este calculo 
requiere la evaluacion de la parte derecha de la ecuacion (10.23), lo cual 
puede realizarse calculando el area bajo la curva de los datos experi- 
mentales graficados como: 


1 

— vs 

i/ 


_L 

Cb 


t 




J 


Para realizar estudios de escalamiento tambidh puede utilizarse la 
L expre5ićn experimental de la variacion del flux con Cb obtenida en 
^ equipos de laboratorio, conjuntamente con la ecuacion 10.23. 

Ejemplo 10.4.- UF intermitente. 

Se desea concentrar de 2 a 10 % en peso 10 m^jdia de una solucion 
de un polisacarido. Como el tiempo muerto (descarga, limpieza, etc.) 
de la unidad es de 4 /t, el tiempo de operacion es de 20 k. 

Se realizan pruebas de laboratorio utilizando una unidad tubular de 
0.012 X 1.2 m, por considerarse conveniente este tipo de arreglo 
para el flux proyectado, y por las ventajas que ofrece para su limpieza 
por retrolavado. 

Los datos de laboratorio muestran que para una AP =1.5 Kgfcm^ 
el gasto volumetrico en la recirculaciou es de 8 Ijmin y el flux en 
Ifm^ — h esta đado por la expresi6n: 


J = 81n -p;- 
(~'B 


a) Calcular el area de UF necesaria. 

b) Calcular ql numero de tubos necesarios (diseno modular). 

c) El flux promedio. 
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Figura 10.31: Curva de l/J vs I/Cb- Datos de Ejemplo 10.4 

Solucion: 

a) Ćakulo de area: 

Con los datos y la ecuacion (10.23) se obtiene la expresi6n: 

En la Figura 10.31 se muestra la curva que se obtiene al gr 
l/J vs I/Cb- La integral de la expresi6ii anterior es igual al are? 
esa curva, de tal manera que: 

A = 1000 X 0.04 
A = AO 
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b) Calculo đel numero de tubos N: 

Area total 
Area por tubo 
40 

TT X 0.012 m X 1.2 m 
884 tubos 

c) C^culo del flux promedio: 

Mediante un balance de soluto se obtiene primero el volumen final 
de la solucion: 


N = 

N = 
N = 


= VfCf 


de tal manera que, 


10,000 X 2 / 

10 

Vf = 2000 / 

con estos datos se puede calcular el flux promedio: 

(10,000 -2000) I 

40 X 20 h 


Concentracion Continua 

Los sistemas de UF continuos se utlHzan para procesar volumenes con- 
siderables o cuando se tiene una alimentacion continua. 

Debido a que un sistema continuo opera todo el tlempo a !a con¬ 
centracion de salida deseada, si el sistema coiista de una sola etapa, el 
area de UF necesaria es mu eho mayor que si se opera en varias etapas 
en cascada. Debido a esto los sistemas de multietapas contiuuas son 
los mas utilizados. 


^prom 


^prom 
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Pi 


P2 


Cn 


Figura 10.32: UF continua de etapas multlples. 

Si un sistema de UF preseiita varias etapas de igual area, conforme 
la coDcentracion de soluto aumeiita en cada etapa el flux de perme- 
ado disminuye. Entre mas etapas presenta la cascada mayor es el ilux 
promedio de esta. Sin embargo, este efecto disminuye conforme au* 
menta el numero de etapas, tendiendo a alcanzar el flux promedio de 
un sistema intermitente. Generalmerite es mas economico utilizar de 
tres a cinco etapas (Tutunjian, 1985b), 

Algunos cascadas de UF operan con areas diferentes en arreglos tipo 
piramide, donde el area por etapa đisminuye conforme la concentracion 
de soluto aumenta, es đecir el volumen de solucićn disminuye. 

En el sistema de UF continua que se muestra en la Figura 10.32, 
cada etapa esta constituida por una o varias unidades de UF en serie 0 
paralelo, El problema de diseno consiste en determinar el area de UF 
de cada etapa, para un flujo de entrada Fo, con una concentracion de 
la solucion de entrada Co y una concentracion de salida deseada C^. 

Si se supone un coeficiente de recliazo cr = 1 para todas las etapas, 
el area de cada etapa puede calcularse utilizando balances de masa 
solamente. 

El flujo F„ puede calcularse efectuando un balaiice de masa de soluto 
en toda la cascada, de tal manera que, 

F„= (10.24) 

El flux en la etapa n esta dado por uiia expresi6ii de la forma: 
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i 



(10.25) 


El flujo de permeado en la etapa n se puede calcular para un 
• area A de diseno con, 


= AJr, 


(10.26) 


Efectuando un balance global en la etapa n se puede calcular el flujo 
de la etapa previa, 


Pn_, =P„ + P„ (10.27) 

i Por medio de un balance de soluto en la etapa n se calcula la con- 
^ centracion de soluto en la etapa previa, 

; (10.28) 

Con el sistema de ecuaciones (10.24)-( 10.28), en forma iterativa des- 
■ cendente se calcula el numero de etapas necesarias hasta alcanzar el 
: valor de la concentracion de soluto de la solucion de entrada, cuando se 
I conoce el area de cada etapa; o bien el ^ea necesaria para un numero 
f de etapas prefijado. 

Ejemplo 10,5.- Comparacidn de UF intermitente y con- 
! tinua. 


I 

!' 


Se desea procesar 5000 l/h de una solucion proteica para concen- 
trarla de 2 a 20% en peso, Las pruebas experimentales muestran que 
el flux puede estimarse con la expresi6n 


J = 201n|^ 


Calcular: 

a) El area necesaria para un procesamiento intermitente y el flux 
promedio. 

b) El area necesaria para un procesamiento continuo de 5 etapas y 
el flux promedio. 
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c) La variacion đel area total de la UF con el numero de etapas. 

Solucion; 

a) Area UF intermitente. Utilizaiido la ecuacion (10.23) se puede 
llegar a la siguiente expresion; 


AiniGTtnritpnic — 

10,000 X 

^intcTmiteviie ~ 

10,000 X 


134 


El flux promeđio esta dado por: 



0.0134 


'pTpm 


^prom 


5000 - 
134 m2 

33.58 ^ 


m 


2-/l 


b) En la Tabla 10.6 se presentan los calculos utilizando las ecua- 
ciones (10.24)-( 10.28), donde la relacion Area/etapa = 32.875 m'* sa- 
tisface la condicion de diseno. 

El area total es : 

^cont ~ (5)(32.875) 

Acont = 164.375 


El flux promeđio es: 


J = 

^prom ^ 


4500 l/h 
164.375 


27.38 


m‘ 


k 


c) Utilizando el procedimieiito del inciso b) se realizaii los calculo 
para obtener la Tabla 10.7. 

La Figura 10.33 muestra estos resultados en forma gralica. 
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X&bla 10.6: Area para procesamiento continuo en 5 etapas. Datos del 
Ejemplo 10.5 


n 

Fn 

m 

a 

{% en peso) 

{IjrrP' — h) 

Pn 

{l/h) 

5 

500.00 

20.00 

8.11 

266.59 

4 

766.59 

13.04 

16.66 

547.57 

3 

1314.17 

7.61 

27.44 

901.97 

2 

2216.14 

4.51 

37.89 

1245.55 

1 

3461.69 

2.89 

46.81 

1538.79 

0 

5000.00 

2.00 




Total 

4,500.00 


Tabla 10.7; Calculos para diferentes numero de etap^ls. Datos ejemplo 
10.5 


Numero de 
etapeis totales 

Area por 
etapa (m^) 

Area 

total (m^) 

Flux promedio 
(//m^ — h) 

1 

555.00 

555.00 

8.11 

2 

119.22 

238.44 

18.87 

3 

63.98 

191.94 

23.44 

5 

32.88 

164.37 

27.38 

10 

14.77 

147.74 

30.45 
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Figura 10.33: Variacion del area de UF con el numero de etapas. Datos 
del Ejemplo 10.5, 
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piafiltracion Intermitente: Volumen Constante 

En la điafiltracion intermitente a volumen constante (Figura 10.24) se 
alimenta continuamente solvente de lavado al tanque de alimentacion 
y se mantiene el volumen del reteniđo constante, de tal manera que el 
flt^o de alimentacion es igual al fiujo de permeado, 

Considerando que el soluto de interes es totalmente rechazado por la 
membrana y la impureza totalmente permeable, el balance en el sistema 
del soluto que se đesea eliminar, esta dado por: 

Vn^^-PCi (10.29) 

donde; 


Vr: Volumen reteniđo en el tanque. 

Cj: Concentracion de impureza en el tanque. [M/L^]. 
P: Fiujo de permeado. [L^/t\- 


dado que Vr es constante el flujo de permeado puede igualarse al 
flujo de solvente, obteniendose la siguiente expresi6n: 


^ đCi „ dVo 


donde Vb es el volumen de solvente de diafiltracion. 
La ecuacion 10.30 puede integrarse con los limites, 


(10.30) 


Cl = C}^ Vd = 0 

Cl = Cl Vd - Fd 
obteniendose la siguiente expresi6n: 

Ci=Cio^x^{^^ (10.31) 

La ecuacion^ anterior puede ser rearieglada expresaiKlo el flux de 
permeado como: 
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J 


Vd 

At 


(10.32) 


y combmando las ecuaciones (10.31) y (10.32) para obtener; 


Cl = Cio exp 



(10.33) 


dado que el flux de permeado tambien puede expresarse de la si- 
guiente forma; 


/ M 


al combinar las ecuaciones (10.33) y (10.34) se obtiene; 


(10.34) 


C, = C,,exp (- 

La ecuacion (10.35) puede ser utilizada para calcular el area de 
diafiltracion necesaria para lograr un determinado građo de eliminacion 
de impurezas. 



Ejemplo 10.6.- Diafiltracion intermitente a volumen cons- 
tante. 


Se desea purificar por diafiltracion intermitente a volumen constante 
5000 / de una solucion que contiene 15% eii peso de proteinas y 3% de 
sal (O’SulUvan et al, 1984). El flux đel sistema esta dado por: 


J ~ 201n|^ 

Cb 


i 

rrP — h 


a) Calcular el efecto sobre la p u reza de la solucion de la razon del 
volumen de diafiltracion a volumen de retenido o indice de lavado. 

b) Calcular el area de diafiltracion necesaria para lograr una pureza 

del 99% en un tiempo de 10 h, j 

c) El volumen de solvente de diafiltracion para el inciso b). 

Solucion; 
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Tabla 10.8: Efecto del volumen de diafiltracion sobre la concentracion 
de impurezas. Datos del Ejemplo 10.6 


VdIVr 

c, 

Cb 

CjACb 


0 


la 


0.833 

1 

1 ' 

la 

BfH^I 

0.932 

2 

■ 

15 

15.41 

0.973 

3 

1 1 

15 

15.15 

0.990 

4 


15 


0.996 


a) Utilizando la ecuacion (10.31) se pueden obtener los resultados 
que se presentan en la Tabla 10.8. 

b) Utilizando la ecuacion (10.35) y los datos se tiene: 

(-201n?2;^)(A)(10 h) 


0.05 = exp 
de donde se obtiene; 


5000 I 


A = 108 


c) La ecuacion (10.32) puede ser usada para calcular Vd, de tal 
manera que: 


Vd = JAt 

Vo = (201n—)(108 m*)(10 A) 

Vo = 15,000 / 

Diafiltracion Intermitente Repetida 

Una forma alternativa de diafiltracion intermitente consiste en adi- 
cionar un volumen de liquido de lavado al tanque de proceso que con- 
tiene un volumen Vn de solucion, y lavar hasta alcanzar nuevamente el 
volumen Vr. Esta operacion se repite hasta alcanzar la pureza deseada. 
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EI balance de masa para esta operacion pueđe ser expresado corno' 


Cln 

Cio 


1 J. iCT 
^ ^ nVOi 


donde: 

Cin‘ Concentracidn đe impurezas despues de n lavados. 
Cio'. Concentracion iiiicial de impurezas. 

Vdt- Volumen total de liquido de lavado empleado. 
n: numero de lavados. 

Vr: Volumen de retenido. 


(10.36) 


Diafiltracion Continua en Cascada 

En la diafiltracion continua en cascada el liquido de lavado se adiciona 
continuamente en cada etapa (Figura 10.34). Este tipo de arreglo es 
util para procesar volumenes considerables o cuando por inestabiliđad 
del producto se requieren tiempos de operacion cortos. 

Cuando la concentracidn de la especie retenida es constante, existe 
un flux constante en cada etapa (flujo de h'quido de lavado igual al 
flujo de permeađo). Ademas, si la membrana no retiene la impureza, 
la concentracidn de esta a la salida đe cada etapa y en el permeađo es 
la misma, de tal manera que el balance de masa para la primera etapa 
puede ser expresado (con Q = P) como: 

FCio = FCn-\-QCn (10.37) 

La concentracidn de soluto a la salida de la etapa n puede ser ex- 
presada como: 


donde: 




Cio 

(1 + ?)" 


(10.38) 


Concentracion de impureza en la etapa n. 



0,4. DISENO DE PROCESOS DE UF 


603 


Q Q Q 



P P P 


Figura 10.34: Diafiltracion coiitinua en cascada, 

Q: Flujo de h'quido de lavado. 

F: Flujo de alimentacion (retenido). 

P: Flujo de permeado. 

La ecuacidn (10.38) tambien puede expresarse como: 



(10.39) 


donde Vd es el volumen de lavado alimentado a una etapa y Vr el 
volumen de retenido alimentado al sistema en un tiempo dado. 

Como el flux de permeado en cada etapa esta dado por: 


J 


Vo 

At 


la ecuacion (10.39) se puede rearreglar de la siguiente forma: 


Ite)'"- 

At = ^;- 




(10.40) 
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donde A es el area de UF por etapa. 

E1 producto At es minimo cuando el lađo derecho de la ecuacio 
(10.40) es minimo. 

De acuerdo a la ecuacion (10.39) al aumentar el mdice de lavad 
Vd/Vr se incrementa la purificacion. De acuerdo a la ecuacion (10.4( 
el area necesaria para efectuar una determinada purificacion disminuj 
al incrementar el numero de etapas, o bien el incremento del numei 
de etapas reduce la cantidad de liquido de lavado y el area necesar 
por etapa. 

Ejemplo 10,7,- Comparacion entre la diafiltracion interni 
tente y la continua. 

Se desea efectuar un analisis comparativo entre la diafiltracidn i 
termitente y la continua para determinar que operacion requiere men 
volumen de lavado (menor area) para alcanzar un mismo porcentaje i 
eliminacion de impurezas, 

Solucion: 

Sepueden utilizar las ecuaciones (10.31) y (10.39) para efectuar es 
analisis, definiendo las siguientes expresiones del građo de eliminaci> 
de impurezas: 

Para la operacion intermitente: 

Para la operacion continua: 



De acuerdo a lo anterior si VdtI^r = 2 el % de eliminacion 
impurezas es: 

Operacion intermitente: 


(1 - e'^) X 100 = 86.5 % 
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Figura 10.35: Comparacion de diafiltracion intermitente y continua. 
Datos Ejemplo 10.7. l:Intermitente 2: continua 1 etapa 3: continua 2 
etapas 4; continua 3 etapas. 

Operacion continua 1 etapa: 

(‘ - (rw)" 

Operacion continua 2 etapas: 

Operacion continua 3 etapas: 

En la Tabla 10.9 se presentan los calculos para otras relaciones de 
Vdt/Vr los cuales se muestran en forma grafica en la Figura 10.35. 

Es necesario hacer notar que Vdt es el volumen total de liquido de 
lavado, por to que en el caso de la operacion continua dicho volumen se 
reparte equitativamente entre las etapas. 
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Tabla 10.9: Comparacion de điafiltracion intermitente y continu 
Datos Ejemplo 10.7. 


VdtIVr 

% de eliminacion de impurezas 

intermitente 

Continua 



1 

2 

3 

0 

0.0 

0.0 

0.0 

0.0 

2 

86.5 

66.7 

75.0 

78.4 

4 

98.2 

80.0 

88.9 

92.1 

6 

99.8 

85.7 

93.8 

96.3 

8 

100.0 

88.9 

96.0 

98.0 

10 

100.0 

90.9 

97.2 

98.8 


La operacion intermitente es la que requiere menor volumen t 
lavado (area), entonces cuando esto sea el objetivo de la operacic 
debe seleccionarse este tipo de operacion. 

Điafiltracion a Contracorriente 

En la điafiltracion a contracorriente (Figura 10.36) es posible lograr ur 
mayor purificacion con menos liquido de lavado, sin embargo, esto d 
pende de la concentracion alcanzable de la especie no permeable (Fai 
y Radovich, 1990). 

Operaciones Combinadas: Concentracion-Diafiltracion / 

Algunos caldos requieren tanto ser concentrados como lavados, en e 
tos casos se requiere decidir cuando efectuar la điafiltracion. Si es’ 
se inicia con el caldo inicial, el flux se maxiiniza, sin embargo la canl 
dad de liquido de lavado tambien es la maxima bajo estas condicion 
(ecuaciones 10.31 o 10,39). Por otro lađo, si el caldo se concentra 
valor deseado y posteriormente se lava, la cantidad de li'quido de lavat 
disminuye, sin embargo el flux tambien disminuira dado que este var 
inversainente a la concentracion del sol uto impermeable Cb (ecuacic 
10.34). Estos hechos conducen a un problema de optimizacion, dom 
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Agu d* 

lAvnda 

2« 



Fvmuds 1tBoiip«Eacl6n da Prodmcto 91 1 

(Prodooto) Dllnfll&n dal Producto 96 % 

110 


Figura 10-36: Diafiltracion a contracorriente* Puente: Fane y Radovich, 
1990. 

Kcproducjda coti el permiso de Marcel Decker Ine, Copyright ©1990* Todos los deredios reser* 

vsdoB, 


la diaiiltracion debera efeetuarse en un punto intermedio entre la con* 
centracion inicial y final de retenido. 

Ejemplo 10.8.- Operaciones combinadas de UF. 

Se desea concentrar 10 veces 1000 I de un caldo que contiene 2% en 
peso de proteina y 5% en peso de sales, de tal manera que se obtenga 
una concentracion final de 20% en peso de proteina. Se desea tambien 
reducir la concentracion de sales al 0.05%. El fiux para el sistema esta 
dado por la relacion experimental. 


J/l = 500ln— [//ft] 

Cb 

Encontrar el tiempo de diafiltracion optimo. 

Solucion: 

Empleando.la ecuacion (10.31) se puede calcular la relacion del vo¬ 
lumen de liquido de diafiltracion a volumen del caldo. 
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Vo 

Vd 

Vd 

Vr 


hl 


In 


£!i 

Cl 

5 

0.05 


4.6 


Esta relacion debe ser utilizada independientemente del volumen de 
cal do Vr. Por otro lađo, Vr depende del građo de concentracion previ a 
a la diafiltracion. Utilizando la expresi6n de flux se puede calcular el 
tiempo de diafiUracion de acuerđo a la siguiente expresion: 


o bien, 



4.6Vr 
500 hl ^ 


La ecuacion anterlor puede expresarse en terminos de “X” o veces 
que se concentra la solucion original de 1000 I y 2% de proteina. 


4.6 

500 In^ 


En la Tabla 10.10 se muestra el efecto del factor de concentracion 
sobre los điferentes parametros, y la Figura 10.37 muestra la variacion 
del tiempo de filtracion en el factor de concentracion, observanđose ijn 
minimo en X = 5 con i = 1.85 ft. / 


Los resultados anteriores conducen a proponer el siguiente esquema 
de Concentracion - Diafiltracion: 

1. Concentrar 5 veces hasta 10% de proteina y 5% de sales. 

2. Diafiltrar hasta 0.05% de sales. 

3. Concentrar 2 veces hasta 20% de proteina. 

Se supone que el tiempo total de concentracion no se afecta por el 
esquema de diafiltracion que se adopte. 



X ! Vfi (/) i (/) 

1 I 1000.00 I 4600.00 

2 500.00 2300.00 

3 333.33 1533.33 

4 250.00 1150.00 

5 200.00 920.00 

6 166.67 766.67 

7 142.86 657.14 

8 125.00 575.00 

9 111.11 511.11 

10 100.00 460.00 

11 90.91 418.18 















610 


CAPfTULO 10. ULTRAFILTRAClOi 


10,5 Sumario 

La ultrafiltracion se utiliza para concentrar y purificar caldos biologicoj 
mediante el uso de membranas especializadas para lograr la separatcid 
deseada. 

Los equipos de ultrafiltracion presentan caracteristicas distintivć 
en arreglos modulares de varios tipos que operan bajo la modalidad c 
flujo cruzado de la alimentacion, Las operacioiies pueden ser efectuadi 
en forma intermitente o continua ya sea para concentrar, purificar 
diafiltrar una solucion, 

El diseno de los equipos de ultrafiltracion esta basado en una con 
binacion de la teoria y la experimentaci6n, para estimar areas de Ic 
equipos, las etapas necesarias o el tiempo requerido de un proceso. 


/ 
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lO.L- En la concentracion đe una solucion de factor VIII antihemofilico 
itilizanđo modulos de fibra hueca (Mitra y Ng, 1986) se obtuvieron los 
liguientes datos: 


CB{mg/ml) 

J{mllcm^ ~ s) X 10® 

5 

15.1 

10 

12.0 

20 

11.0 

30 

8.5 

40 

7.0 

50 

6.5 


j. 


/ 

- 

U Cb 


^ Estimar fc, y Ca. 

10.2.' Demostrar que la concentracion de un soluto impermeable a 
la cual el tiempo de dlafUtracion es iiunimo en un proceso combinado, 
1 esta dada por: 

' £ 7 =^ 

e 


donde e es la base de los logaritmos naturales. 

10.3.- Se desea concentrar 75,000 I de una solucion proteica del 2 
al 15% en peso y reducir su contenido de sales 5 veces. El tiempo de 
proceso es de 12 horas y la expresion expenmental del flux es: 


J = 


,o, 40 


/ ' 
— /i* 


a) Calcular el area mi'nlma para una operacion intermitente a volu¬ 
men constante. 

b) Calcular el area total para una operacion continua en cascada 
con 3 etapas de igual area. 

a) Resp. 321 


b) Resp. 410 
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10.4. - A1 procesar en forma intermitente 2.9 I de un caldo que con- 
tiene 23.77 g/l de B. megatherium en una unidad de fibra hueca de 
0.0316 rrP de area, la solucion se concentra 5.3 veces en 14mm. 

a) Calcular la concentracion final del caldo. 

b) Calcular el flux promedio de la operacion. 

a) Resp. 0,547 I b) Resp. 319 l/rrP — h 

10.5. - Una planta produce Cefamicina C mediante una fermentacićn 
a un ritmo de 28 lotes de 57,00 I cada semana. 

El caldo que contiene soUdos en suspension se procesa en un sistema 
que consta de cuatro unidadeš de UF de 268 rrp cada una. El flujo de 
permeado promedio que produce cada unidad es de 76 l/min. El coefi- 
ciente de retencion de la Cefamicina C en la unidad puede considerarse 
igual a cero. 

Para obtener una recupereicion del 98 % de Cefamicina la operacion 
se efectua en dos pasos: 

i) Primero se reduce el volumen del caldo a la tercera parte. 

ii) Posteriormente se diafiltra a la velocidad final de permeacidn del 
primer pašo, 

Determinar: 

a) El tiempo requerido para procesar cada lote considerando un 
tiempo muerto de cuatro horas por dia, 

b) El flujo que es procesado por unidad. 

c) El tiempo necesario para el primer pašo del proceso. 

d) El porcentaje de recuperacion de Cefamicina C en el primer pašo. 

e) El volumen de diafiltracion. 1 

{).- El flujo de permeado por unidad en la diafiltracion. 

a) Resp. 5 h/lote b) Resp. 47.5 l/min c) Resp. 125 min 
d) Resp. 66% e) Resp. Vb = 53,455 I f) Resp. JA = 
74,24 l/min 

10.6. - En una unidad tubular de UF donde se concentra a razon de 
2 Ijmin una solucion que contiene 30 mgll de una proteina de peso 
molecular de 300,000 Z?a, el flux esta dado por; 
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La presion de entrađa a la unidađ es de 2 aim, E1 tubo presenta un 
^ametro interno de 2 cm y una longitud de 50 cm. La cai'da de presion 
a lo largo del tubo esta dada por: 

OOOl^ 

d‘ 

donde: 

AP: Caida de presion en atmosferas. 

L: Longitud del tubo en cm. 

Q: Flujo cruzado en cm^js, 
d: Diametro del tubo en cm 

Determinar; 

a) La presion a la saliđa del tubo. 

b) La caida de presion transmembrana. 

c) E1 flux de permeado. 

a) Resp, 0.264 atm b) Resp. 1.132 atm c) Resp. 

146 i/m^ — h 

10.7.- Se desea comparar dos tipos de membranas para desal^lr y 
concentrar una solucion de proteasas (Ghose, 1990). Los coeficientes 
de retencion de las membranas son los siguientes: 


Membrana 

Soluto 

Coeficiente 

PM-10 

Proteasas 

0.99 


Sales 

0.00 

PM-30 

Proteasa 

0.80 


Sales 

0.00 


EI volumen a procesar es de 10“^ con una concentracion de 
0,1 Kgfm^ de proteasas y 4 x 10^ mol/m^ de NaCO^. 

Determinar para cada tipo de membrana: 

a) El volumen necesario de agua destilada para eliminar e! 99 % đe 
sales por diafiltracion a volumen constante. 
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b) Las perdidas de proteasas durante la diafiltracion. 

c) La concentracion de proteasas al linal de la diaiiltracion. 

d) Las perdidas de proteasas al concentrar 10 veces la solucion dia- 
flltrada. 

e) E1 porcentaje de perdidas totales de proteasas. 

Respuestas para la membrana PM-10. 

a) Resp. 4.6 x 10"^ b) Resp. 4.5 x 10”® c) Resp. 

0.0955 Kgfm^ e) Resp. 6.69 % 


\ 
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Capitulo 11 
Electroforesis 


11.1 Int ro duccion 

Electroforesis es el movimiento de las particulas cargadas contenidas en 
un medio debido a la influencia de un campo electrico. La electroforesis 
constituye una de las tecnicas poderosas para la purificacion de 
moleculas biologicas. 

Gran parte de la teorfa y de los equipos de electroforesis han sido 
desarrollados para la separacion de protemas gtobulares, sin embargo 
pueden ser aplicados igualmente a otro tipo de protemas, asi como a 
acidos nucleicos, celulas o particulas coloidales. 

En la separacion de protei'nas por medio de un campo electrico, la 
carga y la naturaleza anfoterica de estas juega un papel fuiidamental. 
Sin embargo, existen otros factores tanto microscopicos como macrosco- 
picos que afectan el movimiento de una parti'culaen un campo electrico, 
que han conducido al desarrollo de difereiites formas y tecnicas para 
el desarrollo de las separacion es electroforeticas, Estos aspectos fun- 
damentales de la electroforesis se revisan en la seccion 11.2 de este 
capitulo. 

La electroforesis no esta li mi tada a la escaia anali tica. Actuahnente 
existen varios tipos de equipo en diversos arreglos que permiten el uso 
de esta tecnica a escaia preparativa. En la seccion 11,3 se presenta una 
descripcion geperal de este tipo de equipos. 

La seccion 11,4 presenta una discusion sobre los principios basicos 
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Figura 11.1: Electroforesis de zona en una gel anticonvectiva. Fuente: 
Ivory, 1990. 

R«{>roducidA con et permiso d« Mareći Dekkcr Ine. Copyri£]it ©1990, Todos los dereelio^ r«ser- 
vados. 


del diseno de equipos de electroforesis. 


11.2 Fundament os 

La forma mas sencilla de realizar una opeiacion de electroforesis es 
ei metodo de electroforesis de zona (Figura 11.1). En este metodo 
se coloca una pequena banda de muestra de la solucion que contienc 
el soluto de interes, sobre una matriz generalmente rectaiigul^r, de 
celulosa, almidon, agar o poliacrilamida, la cual se encuentra iurnersa eii 
un eleetrolito que sirve como bufer* Dichas matrices tienen la propiedac 
de constituir medios porosos altameiite hidratados que proporcionar 
resistencia mecanica, y disminayen los efeetos del calor geiierado por e 
pašo de corriente al aplicar el gradiente de potencial a la celda. 

En la electroforesis de zona cada componeiite de la mezela se muevi 
a diferente velocidad, separandose los componentes de la mezela sobn 
la matriz. Cuando esta tecnica se utiliza con fines cualitativos, despue 
de un tiempo apropiado para desarrollar la electroforesis, las matrice 
son tenidas para observar los componentes de la muestra. 

En la'discusion de la operacion de electroforesis es importante con 
siderar cuatro aspeetos fundameiitaies: 
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• La naturaleza de la carga de la particula que se mueve en el campo 
electrico. En esta seccidn se hace uso del caso de las cargas que 
se presetitan en las protemas globulares, 

• El segundo aspecto lo constituye el estudio de los parametros 
mas importantes para describir la velociđad de migracion de la 
particula, que es el campo de estudio de la teoria electrocinetica. 

• Los fenomenos de dispersion de la muestra que se observan en las 
operaciones electroforeticas, constituyen el tercer aspecto. 

• El cuarto aspecto se refiere a las tečnicas y diversas formas en 
que es posible realizar una operacion electroforetica, 

LI.2.1 Carga y Punto Isoelectrico de las Protei- 
nas 

Sn las protemas su carga se origina principalmente de la ionizacion de 
ms numerosos grupos amino y carboxilo. Los grupos amino —NH 2 
;n medio ^lmbientes acidos son protonados produciendo grupos amo- 
oio —NHj. Los grupos carboxnicos —COOH en medios ambientales 
b^icos son ionizados para formar grupos carboxilatos —COO~. 

Tal como se muestra en la Figura 11,2, la carga neta de una proteina 
depende entre otros factores del pH al que esta se encuentre, A un pH 
relativamentebajoexisten grupos —NH^ y —COOH y la proteina 
tiene una carga neta positiva; a un pH relativamente alto la proteina 
tiene m^ grupos —NH 2 y ~COO~ y se encuentra cargada negativa- 
mente. Existe un pH particular para čađa proteina donde la carga neta 
de esta es cero, a este pH se le conoce como punto isoelectrico. 

La carga que adquiere una proteina en determinado pH, asi como 
el punto isoelectrico de esta, son dos propiedades que se utilizan para 
la correcta separacion electroforetica de protemas. 

11.2.2 Teoria Electrocinetica 

La velocidad de migracion de un soluto a traves de un li'quido coiiductor 
por la accion de un campo electrico, despreciando efectos gravitacio- 
nales y difusivos, esta influenci ada por algu nos fenomenos ffsicos mi- 
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Figura 11.2: Cambio de la carga neta đe uii proteina con el pH. 

croscopicos como: la carga de la particula, la fuerza de arrastre que se 
opone al movimiento de la particula, y las fuerzas de relajacion y de re- 
tardamieiito que se producen en el ambiente ionico que rodea al soluto. 
La teoria electrocinetica que ha sido desarrollada para el tratamiento 
de estos aspectos ha conducido a la elaboraclon de varios modelos, los 
cuales van'an en su građo de complejidad. Dos modelos b^icos de gran 
utilidad son: 

( 

I 

~ El modelo de una esfera cargada sumergida en un medio continuo. 

' El modelo de la doble capa. 

Modelo de una Esfera Cargada Sumergida en un Medio Con¬ 
tinuo 

Un modelo sencillo para el tratamiento de la electroforesis consiste en 
considerar a la particula de soluto, como si se tratara de una esfera 
sumergida en un medio continuo de solveute. 

Un balance de las fuerzas que actuan sobre la particula cuando esta 
se mueve a una velocidad constante (en ecjuilibrio), despreciando los 
efectos difusivos y gravitacionales, establece que la fuerza que actua 
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sobre la particula debida al campo electrico, es igual a la fuerza de 
arrastre de la particula, es decir: 


Fk = —Fe 


(11.1) 


La fuerza de arrastre F^ en el caso de un flujo viscoso lento alrededor 
de una esfera (flujo reptante) esta dada por (Bird et a/, 1964): 


donde: 


Ffc = 3wfidv 


( 11 . 2 ) 



v: Velocidad de la particula. [Ljt], 

(i: Viscosidad h'quido. [MjL — i], 
d: Diametro de la esfera. [L]. 

La fuerza electrica Fe es proporcional tanto al campo que actua 
sobre la particula asi como a su carga, de tal manera que: 


ziF'E 


(11.3) 


donde; 

Zi: Valencia de la particula o carga puntual. 

F: Constante de Faraday. [96,500 Coulombio/Mol-equiv]. 
7V„; Numero de Avogadro. 

E: Campo electrico. \yoitiofcm]. 


Si la particula esta en equilibrio es posible combinar las ecuaciones 
(11.1), (11.2) y (11.3) para obtener: 


1 z^FE 
3ziid TVo 


(11.4) 


En la expresi6n anterior No puede ser expresada en funcioii cle la 
constante de Boltzman ks y la constante de los gases ideales R para 
obtener; 



622 


CAPi'TULOlL ELECTROFORESIS 


I 


— V ~ 




(11.5) 


STT/ld R 

De acuerdo a la ecuacion de Stokes-Eistein para un flujo reptante 
alrededor de una esfera, la difusividad Dab esta dada por: 


Dab — 


ksT 


Combinando las ecuaciones {11.5) y (11.6) se tiene: 

Dab^i^E 




RT 


( 11 . 6 ; 


(11.7 


La tnovilidad m de una particula en un campo electrico se defin< 
oomo la velocidad de la particula por unidad de campo electrico, 


V 


( 11.8 


En este caso particular del modele de esfera, la movilidad esta dad. 


por: 


_ E}abZ\T 

RT 


(11.9 


Se ha observado experimentalmente que la movilidad de una part 
ćula no depende solo de su carga intn'nseca, como predice modelo d 
esfera en la forma de la ecuacion (11.9). E1 ambiente i6nicoque s^ form 
alrededor de la particula en solucion tiene una influencia important 
sobre la movilidad y las propiedades electrostaticas de la particula. I 
modelo de la doble capa para interfases s61ido-liquido eleetrolito, h 
sido empleado para explicar estos efeetos. 


Modelo de la Doble Capa 

E1 modelo de la capa doble desarrollado en base a la teon'a de los ele 
trolitos fuertes de Debye y Huckel, permite visualizar las interaccion 
de una particula solida cargada, con su microambieiite ionico. 

Las particuias como las proteinas cuando se encuentran present 
en soluciones de eleetrolitos desarrollan cargas. Estos grupos cargad' 
atraen especies de la solucion c|ue presenteii cargćts contrarias (coion« 
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contraiones, moleculas polares o moleculas con dipolos inducidos, coio- 
nes solvatados o contraiones solvatados). E1 modelo de la doble capa 
propone que este conjunto de cargas genera dos regiones o capas con 
diferente građo de movilidađ (Figura 11.3). 

En la primera region (capa de Sterm) la atraccion que ejerce la 
parti'cula sobre las especies es mas fuerte, formando una capa altamente 
hidratada, relativamente fija, de un espesor aproximado de \Q^A. Esta 
capa que envuelve a la parti'cula misma constituye la superficie de corte 
del complejo formado. Se considera a esta capa la responsable de la 
disminucion del campo electrico intnnseco de la parti'cula. 

Dependiendo de la carga neta que se genere dentro de la superficie 
de corte por accion del rearreglo de cargas, en las proximidades de 
la superficie de corte se genera una segunda capa de carga contraria 
(cuya naturaleza no es n'gida), constituida por moleculćis del solvente 
ligeramente ligadas y iones totalmente hidratados. A esta segunda capa 
se le conoce como capa difusa o capa de Gody-Chapman. 

E1 modelo de la doble capa permite interpretar el hecho que la 
velocidad de migracion de una parti'cula cargada en un campo electrico, 
es proporcional al potencial Z de la parti'cula y no a su carga intn'nseca. 
El potencial Z es el potencial electrico medido en la superficie de corte 
de la parti'cula. Actualmente no existen suficientes bases teoricas que 
permitan calcular el potencial Z en funcion de la carga de la parti'cula 
y su determinacion es de caracter empi'rico. 

El radio de la capa difusa tambien tiene una influenci a importante 
sobre la movilidad de la parti'cula. Utilizando la teoria de Debye-Huckel 
ha sido calculado el radio medio de ta capa difusa o la longitud de Debye 
A. Esta longitud van'a inversamente con la rai'z cuadrada de la fuerza 
ionica / (Castellan, 1971), es decir, 

A oc 4 = (11.10) 

sTl 

donde la fuerza ionica es una niedida de la concentracion y valencia 
de los iones que rodean la parti'cula, y esta dada por: 
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Figura 11.3: Esquema de la doble capa cerca de una superficie cargada. 
Adaptada de: Ivory, 1990. 

Rcproducida con el pemiiso d« Marcel D«kker Ine* Copyright ©1990, Todos los dereAos reser- 
vados. 
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donde: 

C;: Concentracion de la especie i. 

z;: Valencia de la especie i. 

En la mayona de los casos practicos A es menor a 1000'’/!. Para 
analizar los efectos del espesor de la capa difusa sobre la movilidad de 
la partfcula, es conveniente considerar tres casos particulares: 

- Para fuerzas ionicas bajas, es decir a concentraciones salinas baja^, 

la capa difusa es grande pero muy diluida en centra iones, de tal 
manera que su presencia puede ser ignorada. 

- En ambientes de fuerzas ionicas altas, como los caracten'sticos de los 

liquidos fisiologicos (0.15A/), el espesor de la capa difusa es muy 
bajo 2 °A) y su presencia tambien puede ser ignorada. 

- Entre los dos extremos anteriores, se puede considerar la situacion 

en la cual el espesor de la capa difusa es intermedio. 

Modelo de la doble capa: Movilidad en soluciones diluidas.- 
Para soluciones diluidas la movilidad en funcion del potencial Z 
puede calcularse por medio de un balance de fuerzas sencillo, tal como 
el desarrollado para obtener la ecuacion (11.9), de tal manera que en 
equilibrio 


P'k = -Fe 


( 11 , 12 ) 


siendo la fuerza de arrastre sobre la parti'cula esferica formada 
por la superficie de corte, de tal manera que: 


{IL13) 

La fuerza electrica Fs que actiia sobre la. ]>arttcula es jnoporcional 
al campo que actua sobre esta, y al potencial Z cjue es una medida de 
la carga aparente de la misnia. 

De acuerdo con la Ley de Coulonib la fuerza entre dos cargas esta 
dada por: 
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Fe= (1L14) 

en este caso; 

Carga aparente de la partfcula. [coulombio], 
q 2 : Carga correspondiente al campo, [coulombio]* 
r: Distancia entre las cargas. [m], 

e: Constante dielectrica del medio, [Coulombio^/new — m^], 

E1 potencial Z esta dado por: 

donde es el radio de corte de la parti'cula y qi es la carga neta de 
la pau'ticula en la superficie de corte. 

El campo aplicado a la parti'cula puede ser expresado como; 

£=— ( 11 . 16 ) 

e 

combinando las ecuaciones (11.14), (11.15) y (11.16) se obtiene: 

FE = €(r,E (11.ni 

y las ecuaciones (11.12), (11.13) y (11.17) conducen a: 

— bTT/rtJ = s^E (11.18) 

de tal manera que la movilidad m = v/E esta dada por la ecuacion 
conocida como de Huckel, 


m = 


iL 


(11.19) 


Esta movilidad es menor a la esperada si solo se considera la carga 
real de la particula, y es aplicable cuando la relacion de radio de corte 
a longitud Debye es nnuy pequeria (r^/A << 1). 
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Ejemplo 11*1,- Calculo del campo que genera un proton. 

Estimar el campo sobre la superficie de un proton utilizando los 
dguientes datos: 


q = 1.6 X lQ~^^coulombio 
r ^ 31 X 10"^° m 


1 

£ 


-= 9 X 10^ 

iTTĆio 


new — 
couP 


Solucion: 

El campo esta dado por la ecuacion siguiente: 

^ = — 4 

47reo 

sustituyendo los datos se tiene: 

new — 1.6 x 10“^^ coul 

couF ) (31 X 10“'®)^ 

V_ 

m 

cm 

El campo que produce el proton debido a la relacion de la carga con 
la distancia es muy grande. Una baten'a de 100 U produce un campo 
de solo 10 V/cm. 

Modelo de doble capa: Movilidad en soluciones de con- 
centracion intermedia y alta.- Cuaiido la capa difusa preseiita una 
longitud intermedia en el rango, 

0.01 < 4 < 

A 


= 1^9 X 10® 

E = 1.5 X 10® 

E = 1.5 X 10® 
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.Ot .1 \ to too 1000 


\ 

Figura 11.4: Variacion de la movilidad con el radio de la capa difusa, 


se observa experimentalniente una variacion en la movilidad pređi 
eha por la ecuacićn (11.19), tal y como se representa en la Figura 11.4 
Esta variacion ha sido correlacionada utilizando modelos basados e 
la ecuacion de Henry, la cual establece que la movilidad de la particul 
ademas de ser funcion đel potencial Z y de la fuerza de arrastre, tambie 
es funcion de la relacion del radio de corte a la longitud de Debye. E 
decir, i 


Kl)] 


{ 11 . 2 ( 


Algunos modelos predicen reducciones en la movilidad de Hiickel t 
hasta 60% en el rango aproximado de 

0.6 < Y < 6 

A 

Para relaciones de t'^/A >> 1, los modelos predicen una soluci< 
asintotica donde: 


/ (^) = 3/2 


de tal manera que: 
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m 


jL.1 

67r/i 2 


m 


4jr^ 


( 11 . 21 ) 


que es una movilidad 50% mayor que la predicha por la ecuacion de 
Hiickel. 

A nivel microscopico esta variacion de la movilidad ha sido expli- 
cada utilizando el modelo de doble capa para proponer otros efectos 
conociđos como: 


- Fuerza de relajacion, 

* Fuerza de retardamiento. 


Cuando la parti'cula emigra en direccion opuesta a su carga neta, se 
presenta una distorsion de la capa difusa (Figura 11.5). Los contraiones 
de la capa difusa tienden a emigrar en direccion opuesta creando un 
campo que se opone al movimiento de la particula. La fuerza opuesta 
al movimiento de ta parti'cula que se genera, se conoce como fuerza de 
relajacion. 

La fuerza de retardamiento se origina por el movimiento de sol- 
vente provocado por el movimiento de contraiones de la capa difusa, 
generandose un esfuerzo viscoso adicional sobre la superficie de corte 
de la parti'cula. 

Los modelos electrocineticos en general han presentado dificultades 
para predecir con exactitud los resultados de las separaciones electro- 
foreticas. Sin embargo, han servido de base para generar diversos mo¬ 
delos empi'ricos de amptio uso. 


11.2.3 Fenomenos de Dispersion 

Cuando se realiza una operacion de electroforesis se requiere que los 
solutos presentes en la solucion de intei'es se separeu formando ban- 
das bien definidas, es decir se obtenga una lesolucion apropiada. Sin 
embargo, existen varios fenomenos cpte provocan !a dispersion de la 
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I 


Figura 11.5: Representacion esquetnatica del efecto đe relajacion. 
Adaptada de; Rudge y Ladisch, 1986. 

R«produdd& con e\ pemiiso de U Američki Cliemica) Socl€ty* Copyright ©1986. Todos \os 
derecho« r^servsdos. 
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muestra, termino que engloba tanto los efectos de difusion molecalar, 
como los efectos microscopicos de mezclado que se agrupan en la 11a- 
mada difusividad de remolino. Algunos de estos efectos se describen a 
continuacion. 


Difusion 

En una electroforesis generalmente existe algo de dispersion de la mez- 
c!a debida a la difusion molecular, sin embargo este fenomeno normal- 
mente no es la causa principal de la dispersion. De acuerdo a Jorgenson 
y Lukacs (Rudge y Ladisch, 1986), la desviacion estandar de una mues¬ 
tra dispersada solo por difusion esta dada por: 




( 11 . 22 ) 


En ei caso de protemas la difusion puede ser estimada empleando 
la ecuacion de Polson (Horstmann y Chase, 1989). 


Đab — 9*4 X 10 


-u 




(11.23) 


donde: 


T; Temperatura. [°K]. 

Ma' Peso molecular del soluto. 

fi: Viscosidad de la solucion. [Kg/m — s]. 


Ejemplo 11 . 2 .- Dispersion de protei'nas. 

Para la electroforesis a 25‘’C de ovalbumiiia (PM~ 45,000), ImG 
(PM=150,000) y colageno (PM= 345,000), en un medio cuya viscosidad 
es de 0.001 Kg fm — s, se desea estimar; 

a) .- La variacion de la dispersion por difusion con el tiempo. 

b) .- El tiempo de doblado del ancho original de la banda de muestra 
que es de 0.08 cm. 

Solucion: 
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Tabla 11.1: Calculo de đifusividades de protei'iias. Ejemplo 11.2, 


Proteina | 

PM 1 

Difusividad (cm^/s) 

Ovalbumina j 
ImG 

Colageno 

45,000 

150,000 

345,000 

7.88 X 10-" 

5.27 X 10-^ 

3.99 X 10-^ 


Tabla 11.2: Calculos de dispersion. Ejemplo 11.2, 



I 


t(ft) 

Dispersion (cm) 

Ovalbumina ImG 

Colageno 

0.00 

0.000 

0.000 

0.000 

0.25 

0.038 

0.031 

0.027 

0.50 

0.053 

0.044 

0.038 

0.75 

0.065 

0.053 

0.046 

1.00 

0.075 

0.062 

0.054 

2.00 

0.106 

0.087 

0.076 

3,00 

0.130 

0.107 

0.093 

4,00 

0.151 

0.123 

0.107 

5.00 

0.168 

0.138 

0.120 


a) ,- Mediante las ecuaciones (11.22) y (11.23) se puede calcul 
dispersion. En la Tabla 11.1 se presentan los resultados de los calt 
de difusividades de acuerdo a la ecuacion (11.23). 

En la Tabla 11.2 se presentan los resultados de los calculos < 
dispersion en funcion de! tiempo, Estos resultados se muestran en fi 
grafica en la Figura 11.6. Se puede puntualizar que conforme aurr 
el tamano de la proteina, el coeficiente de dispersion disininuye 
dispersion es menor. 

b) .- De acuerdo a los resultados anteriores, si la muestra con 
ImGj'esta tardara alrededor de 1.8 ft para doblar el ancho inicial. 
muestra contlene ovalbumina el doblado de la longitud de la ban 
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Tismpo (h) 


Figura 11.6: Dispersion de protemas por difusion en electroforesis. 1) 
Ovalbiimina 2) ImG 3) Colageno. 
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efectiia en una hora aproximadamente. 

Una forma de disminuir el građo de dispersidn en una operacion 
intermitente consiste en disminuir el tiempo de operacion. 


Etectroosmosis 

Otra causa de dispersidn en una operacion electroforetica es la elec- 
troosmosis. Esta es el resultado del movimiento de la capa difusa de 
iones en la proximidad de la superficie cargada fija de la celda por 
accidn del campo electrico, lo que se traduce en el desplazamiento neto 
de solvente hacia uno de los polos (en direccidn opuesta al movimiento 
electroforetico). Este efecto microscdpico puede alterar el patron de 
flujo macroscdpico dependienđo de la configuracidn de la celda electro¬ 
foretica, alterando el desplazamiento de la muestra. 


Efectos lonicos Regulatorios 

La diferencia de movilidad entre el soluto de interes y los iones del 
bufer donde se efectiia la electroforesis, puede generar dispersidn du- 
rante la electroforesis. Para atenuar este efecto en la interfase delantera 
la muestra debe presentar una menor movilidad que el bufer, mientras 
que en la posterior es conveniente que la movilidad de la muestra sea 
mayor. , 


Gradientes de Conductividad 

Si la conductividad de la muestra es mayor que la del bufer, cuando 
el campo se incrementa arriba de un valor cn'tico, puede provocarse 
una distorsidn en “forma de puntaš” de la interfase. El bufer puede 
presentar una menor conductividad que la muestra por efecto de los 
iones que contiene. 

Sobrecalentamiento: Efectos Termicos 

Cuando una.corriente electrica se bace pasar a traves de un medio con 
una determinada resistencia parte de la eiieigi'a se convierte en calor, 
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fenomeno conocido como efecto de Joule. En una operacion electro- 
foretica el calor generado es proporcional a) cuadrado del campo apti- 
cado y a! cuadrado del espesor del gel, de tal manera que la cantidad 
de muestra esta limitada por este espesor. 

La existencia de gradientes termicos puede desnaturalizar solutos 
labiles, danar el gel o estimular la evaporaciou de solvente. 


Sobrecalentamiento: Efecto de Conveccion Libre 

Si la electroforesis se desarrolla en un medio liquido en ausencia del gel 
de soporte, los gradientes de temperatura pueden originar movimientos 
convectivos libres debido a la accion de la gravedad sobre los gradientes 
de densidad que se originan. Esta es la principal causa de mezclado en 
electroforesis. El građo de conveccion se caracteriza por el numero 
adimensional de Ra.yleigh Ra el cual esta dado por: 


donde: 




(11.24) 


i: Longitud caracten'stica de la geometn'a del aparato de electroforesis 
(en una celda es el espesor del gel). [L]. 

g: Aceleracion de la gravedad. 

fi: Viscosidad del medio. [M/L — t]. 

o; Difusividad termica del medio. [L^/t]. 

Ap/Az: Gradiente de densidad en la direccion 2 . [M/L‘^]. 

Entre menor sea el valor Ra menor es e! efecto de la conveccion 
natural. De acuerdo con la ecuacion (11.24) esto se puede lograr de 
varias formas. La mas empleada a nivel laboratorio es el incremento de 
la viscosidad mediante el uso de geles de soporte. 

En equipos industriales que operan en forma continua se utilizan 
membranas porosas para separar regiones de electroforesis de difereiite 
pH. Esto tiende a disminuir la conveccion al disminulr la longitud ca- 
racterfstica 1. 
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11.2.4 Medios y Modos de la Electroforesis 

La electroforesis ha evolucionado en forma considerable a partir de los 
trabajos pioneros de Arne Tiselius en 1937 y el desarrollo de la teon'a de 
los electrolitos fuertes de Debye y Hiicke) en 1923. Actualmente existen 
diferentes medios y formas para efectuar una separacion electroforetica 
(Ivory, 1990). 


Medios Anticonvectivos 

Se han utilizado diferentes medios para realizar las operaciones electro- 
foreticas. Inicialmente estas se realizaban en medio liquido en celdas 
especiales (Lehninger, 1989). En 1939 fueron introducidos los primeros 
materiales anticonvectivos como: papel filtro, fibra de vidrio y almidon 
granulado. 

A mediados de los cuarenta fue introducido el uso de geles cuyo 
comportamiento es superior a los materiales anteriores por su menor 
tamano de poro y menor carga superficial. A partir de 1959 fueron 
introducidos los geles de poliacrilamida (PAG de sus siglas en ingles) y 
de agarosa. 

Los geles de agarosa tienen una estructura porosa altamente hidra- 
tada con poca carga que asemeja un medio liquido. Este ti po de gel es 
muy utilizado en analisis de ^idos nucleicos. 

Los geles de poliacrilamida estan formados de polimeros m^ erjtre- 
cruzađos que producen poros mas pequenos. Este gel es muy empleado 
en el analisis electroforetico de protemas, tecnica conocida como PAGE 
(de las siglas en ingles de electroforesis en gel de poliacrilamida). 

Una variante de la tecnica PAGE es la PAGEl-SDS. En esta se agrega 
sulfate de dođecil sodio a la solucion amortiguadora que provoca la 
desnaturalizacion de las proteinas, Las cadenas desnaturalizadas mi- 
gran a una velocidad proporcional al logaritme de su peso molecular 
PM, 


\og{PM) — A — Brn 


donde A y B son constantes y in es la inovilidad. 



:i.2. FUNDAMENTOS 


637 


Vlodos de la Electroforesis 

En un proceso electroforetico la velocidad de migracion de las especies, 
depende de su carga, tamano y forma, y de las propiedades del medio. 
La resolucion que se puede lograr considerando solo estos parametros ha 
sido mejorada imponiendo a los sistemas restricciones adicionales como 
el uso de geles porosos que incrementan la separacion por flltracion o la 
utilizacion de gradientes de pH que orientan a las especies de acuerdo 
a su punto isoelectrico. Este tipo de modificaciones ha dado origen a 
una amplia gama de tecnicas electroforeticas anah'ticas y preparativas, 
cuya clasificacion es dificil, pero que en terminos generales se pueden 
dividir en (Bier et al, 1983): 

- Electroforesis de interfase movil (MBE). 

- Electroforesis de zona (ZE). 

- Isotacoforesis (ITP). 

- EDfoque isoelectrico (lEF). 

Electroforesis de interfase movil.- La electroforesis de interfase 
movil o electroforesis libre fue desarrollada por Arne Tiselius en 1937, 
logrando por primera vez resolver las globulinas sanguineas en los tipos 
a, y 7 . Esta tecnica utiliza una celda en forma de tubo en U 
(Figura 11.7). Inicialmente se coloca dentro de la celda la solucion 
que contiene la mezcla proteica en el bufer adecuado, posteriorinente 
se ahade una columna de solucion con bufer. AI aplicarse el campo 
electrico cada proteina migra, de la muestra a i a zona de bufer, for- 
mando una interfase. Cada banda se detecta en funcion de la velocidad 
de migracion de la proteina particular, utilizando el indice de refraccion. 
La proteina mas rapida se coloca al inicio del patron de migracion en 
el brazo ascendente y la mas lenta a! final del brazo descendente de la 
celda. 

La separacion conipleta de los coni])onente.s de la mezcla no ])uede 
ser atcanzada mediante este tipo de electroforesis, solo el solnto mas 
rapido puede obtenerse en forma pura. 
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+ 



Figura 11.7: Representacion esquematica de la celda de Tieselius. Elec- 
troforesis de interfase mćvil. 
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CofnpaftimiefitD 
del Anodo 



Figura 11.8; Electroforesis de interfase inovil de cinco componentes 
ionicos. (antes y despues). Tornada de: Ivory, 1990. 

R«pr£>ducid& con permiso de MarceI Dekker Ine. Copyriglit ©1990, Todo« los der^ehos reser- 
vados. 


En los desarrollos recientes la electroforesis de interfase movil actua 
como una celda donde la banda de muestra aplicada es seini-inBnita, 
de tal manera que solo pueden separarse solutos de igual carga. La 
colocacion de la muestra depenđe del polo hacia al que va migrar. 
Para solutos con carga positiva debera colocarse en el anodo. E1 resto 
de la celda se carga con eleetrolito rapido que permanezea siempre al 
frente de la migracion y permita disminuir la dispersion de la muestra 
(Figura 11.8). 


Electroforesis de zona.- En la electroforesis de zona descrita al 
inicio de la seceion 11.2, la muestra es pequena y diluida, entonces es 
posible lograr la su resolucion completa. Este tipo de electroforesis 
puede ser empleada para resolver mezelas de cargas difereiites. 


Isotacoforesis.- En una separacion por isotacoforesis la muestra se 
inserta entre un eleetrolito rapido y uno lento (Figura 11.9), forniando 
una banda finit^. En estado estaciouario tocios los coiistituyeiites se 
mueven a la misnia velocidad, en un ordeti inipuesto por sus movi- 
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Etectrolito de Ba^a. 

Bectmlito de 

Movilidad 

Alta Movilidad 


Frontfsra de Pase No. 



EIocUoIHd de Baja 
MoviHdad 


\E 




m 


Componente No. 


V 

Pase No, 


Eledjolito de 
Alta Uoviljdad 


Figura 11.9: Isotacoforesis de cinco especies ioiiicćts(antes y despues). 
Tornada de: Ivory, 1990. 

ReproducidA oon el permjso de Marcel Deldcer liic* Copyriglit ©1990, Todos los derecKos reser- 
vados. 


lidades, con la ventaja de que cada banda contiene solo un tipo de 
electrolito (el anclio de la banda es una medida de la concentracion de 
la especie en la muestra original). 

Enfoque isoelectrico.- Cuando la separacion electroforetica es por 
medio de enfoque isoelectrico (lEF) se requiere un gradiente de ptf\en 
el medio donde se realiza la electroforesis (Figura 11.10), En el medio 
continuo de pH las moleculas como las protemas se ordenan conforme 
a su punto isoelectricoj es decir al migrar llegan a un punto donde su 
carga neta es cero y por lo tanto su movilidad es nula. 

El enfoque isoelectrico es una operacion gobernada por el equilibrio, 
mientras que las otras operaciones son controladas por la velocidad de 
transporte. 


11.3 Equipos 

Actualmente existe un buen numero de equipos para realizar electro¬ 
foresis a escala preparativa, en la Tabla 11.3 se preseiitan las principales 
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B^o ^ . pH . . ► Atto 


Anodo 

©—► ^ -0 

Calodo 


Anodo 


Calodo 


pl: Punto l&oelectnco 


Figura 11.10: Enfoque isoelectrico cle solutos polianfoli'ticos (antes y 
despues). Tornada de: Ivory, 1990. 

Reproducida con cl permiso de Marcel Dckker Ine. Cepyrjglit ©1990. Todos lo« deredio« rcscr- 
vadoE. 


caracten'sticas de algunos de ellos. 

A nivel laboratorio y en algunos equipos a escala preparativa, la 
forma que se ha empleado para tninimizar el problema de la dispersion 
de la muestra por convecclon, ha sido el uso de geles como medios 
de soporte. Estas tecmeas han sido caracterizadas como tediosas y 
costosas, debido que al hnalizar la operacion se requiere recortar las 
regiones de gel donde se localizan las bandas y extraer por electroelucićn 
o algun otro metodo los solutos de interes. 

Para evitar el uso de geles se han disenado equipos donde la electro- 
foresis se realiza en medios liquidos, y donde la longitud caracten'stica 
/ del numero de Rayleigh se reduce empleando peh'culas delgadas o 
mediante el uso de membranas. Otro tipo de equipos combina la elec- 
troforesis con la cromatografi'a para eficientar las separaciones. 

De manera general los diversos equipos de electroforesis existentes 
se pueden dividir en tres tipos: 

• Equipos de flujo libre. 

• Equipos de flujo libre con i’ecirrulacion, 

. Equi pos electrocromat<jg!afiro.4. 
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Tabla 11.3: Caractensticas de algunos equipos de electroforesis. 


Tipa 



Ti po 
tambor 




MjsnsnnnsMKM 



2-NainbT4 

■ lllll■ll■i^ 

ACE 710 

jrrBlui Ji 


3-ltitraducctdn 

19»7 

1986 

IM7 

1990 

iMjfnscrtaM—— 

80,000 

140,000 

7,000 

30,000 





mamm^m 

Electra«iif44iiic 

Si 

No 

Si 

Si 

SDS-PAGB 

Nd 

No 

No 

No 

PAGE 

Nd 

No 

No 

No 

Agiro^a 

Ho 

No 

No 

No 

Ge|c« 

No 

No 

Ko 

No 

Uolftcofareji« 

Si 

No 

Si 

Si 

Zona. 

SI 

SI 

No 

No 

EacAldn d« c&mpa 

s* 

No 

No 

No 

6.0peraci6n 


Continm 

Intermiiente 

■l,LUJMLHJ.».Mil 

mm 

■SEDSHBHMHi 





Rotuidn 

nko 

Ho 

Si 

No 

Membranu 

No 

No 

Si 

Si 

PelfcuU 

Si 

Si 

No 

Si 

Gft 

Ko 

No 

No 

No 











Seccidn 





tr4a«v«r»t 





LonfUud dt 


||H 

hhhhii^^^^^h 

nniim 

*ep4raci^ti 





9. C lm po Tfpico 

KSSIiElVOZlH 

KCESEiKOnH 







_ 


Continua 

Continito 

3-5 h 

ITTintano tfpico 
de Li mueitri 

^SSBESSfll 

IS9S9^R^^I 

100 t^g ^ 1 g 

BBIISB 

IS.Fioducci^n tfpki 

fct.i.m.;;g!™ 


0.3-500 iDjc/dii 


13. Bnfriimknto 



š\ 


■nriH 

mmA'irm^rarvnm 

mWA^fmY!T—1 

No 

No 

Ifir CoLectoi de friceionet 

Si 



*i 

Numero đ« friccJope^t 

90 



30 

Procc40 de coleccidn 

Lento 



RApido 


AdiptadA Elby, 1391. 


Reproducida con el penniso de Nature Publlslihig Co. Copyright ©1991. Todos los derecho: 
teservados. 
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11.3.1 Equipos de Flujo Libre 

En los equipos de flujo Hbre a diferencia de los equipos que presetitan 
recirculacion^ el medio no se recircula. La estabilizacion de los flujos 
$e logra empleando distancias pequenas de migracion o estabilizacion 
rotacional. Existen dos arreglos basicos de este tipo de equipo: 

- Tipo pelicula delgada. 

- Tipo anular. 

Peh'cula Delgada 

Los equipos de electroforesis de peh'cula delgada han sido estudiados 
desde los anos cincuenta (HameI y Hunterj 1990). En tales sistemas se 
inyecta una corriente continua y puntual de muestra sobre u na peh'cula 
de bufer que se mueve verticalmente en flujo laminar entre dos plaćaš 
(Figura 11.11). En las partes laterales de este arreglo se situan los 
electrodos en forma de plaćaš. La muestra emigra horizontalmente 
conforme pasa por la camara. Los solutos forman bandas discretas de 
acuerdo a sus movilidades electroforeticas, y son eluidos continuamente 
por el fondo de la camara y colectados por medio de una bomba de canal 
multiple, El calor generado es removido por medio de refrigerantes que 
enfrian las paredes laterales. 

Uno de los usos principales de este tipo de equipos es en la sepa- 
racion de celulas y virus, particulas sub-celulares y componentes de 
membrana. 

Electroforesis Anular 

La electroforesis de flujo libre tambien se ha coiiducido en arreglos anu- 
lares basados en el diseno de Philpot-Harvvell (Figura 11.12). En estos 
sistemas el cilindro interno es fijo y funciona coino catodo, niientras 
que el exterior gira a velocidades hasta de 150 rptn. Este moviniiento 
permite netitralizar los efectos convectivos radiales. 

La muestray el bufer son inyectados en la base de! anilIoy se nuieveii 
axialmente hacia el colector multiple situado en la parte .supeiior. 
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Figura 11.11: Esquema de un equipo de electroforesis de flujo continuo 
en una celda de electroforesis. Tornada de: Gobie y Ivory, 1986. 

Reproducida con el penniso de U Aitiericaii Chemical Society. CQpyrjght © 1986 . Todos los 
derechoG reservados* 
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Racuperadas 



Anillo& oolectofiee 
de fraookines 


^ Campo efdctnoo 
transverso 


Anjtto dc carga 
de mueslras 


Figura 11.12: Esquema de un equipo de flujo libre eii uii arreglo anular. 
Tornada de: Hamel y Hunter, 1990. 

F<«producida con d permiso de Ja American Chemical Socieiy* Copyriglit ©1990. Todos los 
deredios reservados. 
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B 



Figura 11.13: Celdade electroforesis tipo tanibor rotatorio. A) Entrada 
y saiiđa de refrigerante B) Anodo C) Camara de electroenfoque D) 
Catodo E) Brazo de enfriamiento F) Venteo G) Cubierta. BioRad 

11.3.2 Equipos de Flujo Libre con Recirculacion 

En los equipos de flujo libre con recirculacion el medio liquido donde se 
efectua la electroforesis se recircula continuamente. Existen diferentes 
tipos de arreglos para estos equipos como: 

- La celda tipo tambor. 

- Los equipos de peHcula delgada con recirculacion. 

- Los equipos de pelicula delgada con recirculacion desplazada. 

Celda Tipo Tambor 

La celda tipo tambor (Figura 11.13) consta de una camara ciUndric 
dividida en 20 compartimientos por medio de 19 discos de membrana 
de poliester, con poros de 10 p, y gira a 1 rpm. 

Este tipo de equipo es operado con gradientes de pH, de tal maner 
que la operacion es conocida como enfoque isoelectrico con recirci 
lacion (RlEF de sus siglas en ingles). La rotacion de la camara y U 
membranas permiten enfocar apropiadamente las zonas. Gada camar 
posee un'a posicion para alimentar la niuestra y una para descargarb 
lo cual se efectua por medio de vaci'o. 
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E1 campo electrico se provee por medio de dos electrođos situados 
en los extremos de la camara. E1 enfriamiento se realiza por medio de 
un tubo de ceramica por el cual fluye el liquido de enfriamiento por el 
interior del tambor. 

pelfcula Delgada con Recirculacion 

Una variante de los equipos de enfoque isoelectrico con recirculacion 
separa ffsicamente las funciones de enfriamiento y estabilizacion del 
fluido (Figura U.14). En este arreglo la solucidn que va a fraccionarse 
es recirculada continuamente entre la celda de canales multiples donde 
se realiza la electroforesis y un intercambiador de calor de canales 
multiples. El flujo en la celda es laminar ya que esta dividida por 
membranas formando canales de flujo muy delgados, La operacion se 
efectiia utilizando un gradiente de pH sobre la camara y solo el 6% de la 
muestra permanece en la camara en un tiempo dado. Ti'picamente una 
separacion se realiza despues de cientos de ciclos en aproximađamente 
dos horas. 

Pelfcula Delgada con Recirculacion Desplazada 

Una variante del arreglo fisico anterior empleado en electroforesis de 
zona (Figura 11.15), es la electroforesis en pelfcula delgada con recir- 
cnlacion desplazada. En este sistema la muestra es inyectada conti¬ 
nuamente en un canal de la celda y reinyectada en forma desplazada, 
de tal manera que su migracion neta es alterada. Los solutos mas 
lentos tenderan a migrar en el sentido del desplazainiento de la ali- 
mentacion, cuando este desplazamiento sea lo suficieiitemeiite grande; 
y en direccion contraria cuando el soluto teiiga una movilidad tal que lo- 
gre tener un desplazamiento mayor que el provocado por el movimiento 
de la recirculacion, 

11.3.3 Equipos Electrocromatograficos 

Otra alternativa para disminuir los problenias convectivos eii la elec¬ 
troforesis son los sistemas que ut i lizan inedios con pa i ticnUus coino las 
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Figura 11.14: Esquema de un equipo electroforetico con recirculacion. 
1) Bomba 2) Celda de eiifoque 3) Intercambiador 4) Monitor de pH 5) 
Monitor UV 6) Controi de la bomba 7) interfase de datos 8) Centro de 
carga 9) Controi UV Adaptado de: Bier, 1986. 

Fteproducida con el pernuso de la American Cl temi cal Si>ciely. Copynght ©1986* Todos los? 


de redi os reservados. 
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Figura 11.15: Esquema de un equipo electroforetico de peh'cula delgada 
con recirculacion desplazada. Tornada de: Ivory, 1990. 

Reproducida con el permiso de Maiv^el Dekker Ine. Copyriglit ©1990. Todos los deredios reser- 
vadofi. 


usadais en cromatografia. Su desarrollo actual es a nivel de prototipos 
y se pueden mencionar dos tipos: 

- Los equipos de Electrocromatografi'a anular rotativa continua. 

- Los equipos de electrocromatografi'a de efeetos opuestos. 

Electrocromatograffa Anular Rotativa Continua 

En los equipos de electrocromatografi'a anular rotativa continua (CRAE 
de sus siglas en ingles) (Figura 11.16), la muestra se alimenta en forma 
continua en un punto de un lecho anular, y se eluye mientras el ledio 
rota. El campo es aplicado axialmente, 

Electrocromatograffa de Efeetos Opuestos 

En la eleetroforesis cromatografica de efeetos opuestos (CACE de sus 
siglas en ingles), el campo electrico es antiparalelo al movimiento con- 
vectivo forzado, y se desarrolla en iiiia coluiniia empacada de ero- 
matografi'a por .exclusi6n, que presenta dos seccioiies de diferente re- 
solucion (Figura 11.17). La parte superior de la colunina se eiii|)aca 
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Figura 11.16: Esquema de un equipo de electrocromatografia anular 
rotativa continua. Tornada de: Hainel y Huiiter, 1990. 

Rcproducida con d periiii^o de |a Aiiierk^aii Cliemica) Society. Copyrigiit @1990* Todos los 
deredlos 
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Figura 11.17; Electrocromatografia de efectos opuestos. Tornada de: 
Hamel y Hunter, 1990. 

Repro<tuckjU con el permiso de U Americau Cheiiucal Sociely* CĐpyrigLu <gH990. Todo« los 
deredios reservados. 


con gel excluyente del soluto de interes y la parte inferior con gel in- 
cluyente, de tal manera que este se mueva mas rapidamente en la parte 
superior. Con un manejo adecuado de la intensidad del campo, el soluto 
de interes puede tener un movimiento neto siempre hacia el centro de 
la columna y acumularse en esa regidn, inientras que los contaminantes 
salen por alguno de los extremos. Este arreglo produce separacioiies de 
alta pureza y concentracion, pero su productividad e,sta liinitada por el 
calentamiento y la cai'da de presioii. 
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11A Diseno 

E1 tratamiento de la electroforesis al igual que las columnas cromato- 
graBcas puede ser abordado enipleatido; 

• La teoria de platos, 

• La teon'a ciiietica. 

11.4.1 Teoria de Platos 

La teoria de platos es util para coinparar el comportamiento de un 
mismo equipo para diferentes apiicaciones, y entre la misma aplicacion 
en equipos diferentes. Como se establecio anteriormente la desviacion 
estandar en equipos electroforeticos cuya principal causa de dispersion 
es la difusion molecular esta dada por: 

<7 = {2Dt)^ (11.25) 

donde: 

D: Dispersion axial. [L^/t]. 

t: Tiempo. [tj. 

cr: Desviacion estandar. [L]. 

La ecuacion (11.25) se puede expresar en terminos de parametros 
electroforeticos iiitroduciendo la expresi6n: 

V = niE = (11.26) 

L/ 

donde: 

v: Velocidad del soluto. [Ljt]. 
m: moviljđad. [L^/VoUio - t]. 

E: Campo. \Voliio/L]. 
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V: Voitaje, [Voltio]. 

L: Longitud de la celda. [L] 
dimensionalmente: 


V 


(11.27) 


entonces se combinan las ecuaciones (11.25), (11.26) y (11.27) para 
obtener: 


(11.28) 


^ “ V m\/ J 

De acuerdo a la teon'a de platos, la eficlencia de la separacion puede 
definirse como la dispersion por unidad de longitud, 


HETP = — 

Ld 

Las ecuaciones (11.28) y (11.29) conducen a: 

2DL 


HETP^ 


mV 


(11.29) 


(11.30) 


como: 


L = iHETP){N) (11.31) 

entonces 




mV 

~2D 


(11.32) 


De estos resultados es importante notar que N es independiente de 
L. Asimismo, N puede incrementarse aumentando V. Por otro lađo, 
HETP aumenta al aumentar L. Esto impHca que las distancias cortas 
de migracion son las mas eficientes para la separacion. 

La resolucion de dos componentes del sistema cuando su coeficiente 
de dispersion es el mismo esta dado por (Rudge y Ladisch, 1986): 



( 11 . 33 ) 
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donde mi y m 2 soii las movilidades del soluto 1 y 2, respectivarnente 

y; 

_ mi + m2 

2 

De acuerdoa laexpresi6n (11.33) el voltaje incrementa la resolucion, 

Ejemplo 11.3.- Resolucion de una mezcla de proteinas. 

Se desea separar dos eiizimas medi aute una electroforesis en gel 
a 4®C. EI coeficiente de dispersion axial es de 2 x cm^js. La 
movilidad es de 3.38 x 10“® crri^jV — s y J.33 x 10"* cm^jV — 
respectivarnente. Para realizar la separacion se utiUza una celda de 2 
cm donde se aplica un campo de 1.8 Vjcm por un lapso de 7.5 h. 

Se pide estimar: 

a) La distancia que viaja cada soluto. 

b) La eficiencia de la separacion de cada soluto. 

c) La resolucion de la separacion. 

Solucion: 

a).- La distancia puede ser calculada mediante la expresi6n 

L = vt ~ mEt 


de tal manera que: 


h 

ii 


3.38 X 10-® 
1.64 cm 


cm^ , 

- -X 1.8 — X 7.5 li X 

V — s cm 


3600 s 
h 


y, 


i2.= 
L2 = 


1.33 X 10"® 


cm* 

V — cm 


V 

X 1.8 — X 7.5 /i X 
cm 


3600 s 
h 


0.64 cm 
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La separacion entre los solutos es; 

Lj — L 2 = I cm 

b),- De etcuerdo a la ecuacion (11.30), 


HETP 

{HETP)y 

{HBTP)i 


2D 

mB 

2 (2 X 10~^ 

3.38 X 10-s X 1-8 — 

cm 

6.57 X 10'^ cm 


{HBTP)2 = 


2 (2 X 10-*^ 

1.33 X 10-s X 1.8 

¥ — j cm 


{HETP )2 - 1.67 X 10"^ cm 

c) Utilizando la ecuacion (11.33) se puede calcular la resolucion. 
Primero es necesario calcular la movilidad piomedio, 


m 

m 

m 

de tal manera que, 


mi + ma 


(3.38+ 1.33) X 10-s 


2.334 X 10 


-5 


cm* 


1 /2,334 X 10-® X 1.8 £ X 2cm 
4 2 X 2 X 10-’’ ^ 

/(3.38 - 1.33) X 10-^ 

\ 2.334 X 10-^ } 


1 

2 


R’ = 3.18 
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11*4*2 Teoria Cinetica 

En un proceso electroforetico fa velocictad de migracion depende de 
la carga, tamano y forma de la parti'cula de interes, asi conio de las 
propiedades del medio* La resolucion puede ser incrementada mediaiUe 
gradientes de pH, filtracion molecular, o modificaciones del flujo* Esto 
a dado origen a una diversidad de procedimientos para optimizar las 
separaciones electroforeticas, 

Actualmente se cuenta con uii teoria unificada para tratar los diver- 
sos modos electroforeticos {ZE, MB, ITF e lEF) {Bier ct a/, 1983), [<> 
cual demuestra que las ecuaciones que rigen estos procesos soii identicas. 
Las diferencias aparentes surgeii de las difereiites coiidiciones iniciales y 
de frontera de cada caso* A continuacion se presentaii algunos modelos 
particulares* 

Pelicuia Delgada con Alimentacion Continua 

En el caso de I a electroforesis en pelicuia delgada con alimentacion 
continua, el soluto esta sujeto a fuerzas difusivas, convectivas y elec- 
troosmoticas, que determinan su patron de elucion* En estado esta- 
cionario y para E constante, el balauce de masa de soluto en este tipo 
de arreglos es: 


v.iv)^ + + v,(y)~ = 

donde es la velocidad parabćlica axial y Vz es la velocidad osmo- 
tica lateral. So{x) es un termino que describe la distribucion del fiujo 
de soluto inyectado. 

La ecuacion (11,34) es una ecuacion difusiva, convectiva tridimeii- 
sional, cuya forma mas sencilla es su solucion asintotica (Gobie y Ivoiy, 
1986). 


Electrocromatografla 

En el caso de electrocromatograffa en coluinna si se supone que inE 
es independiente de la. coucentracićn, eu ausencia de electioosmosis el 
modelo enipleado es: 
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dc dc _dc r^d'^c 

Ti ~ ~ ^ 


(11.35) 


rearreglando, 


| = (.. + m£)|-og + fi (11.36) 

donde R es la acumulacion de soluto en la fase sćlida y Vj. es la 
velocidad del flujo convectivo. Este resultado indica que tas soluciones 
a la ecuacion de diseno đe las columnas ciomatograficas, pueden ser 
aplicadas a la electrocromatografia, sustituyendo por -i-mE. 

11.5 Sumario 

La electroforesis es una operacion que permite la purificacidn de solutos 
por la accion de un campo electrico. 

Uno de los problemas que se presenta normalmente en las opera- 
ciones electroforetlcas es la dispersion que sufre la muestra conforme la 
operacion se desarrolla. Para abordar esta dificultad se han desarrolla- 
do diversas formas y medios para efectuar la operacion, lo cual se ha 
traducido en una variedad de equipos disponibles a escala preparativa. 

E1 diseno de los equipos de electroforesis se realiza mediaiite enfo- 
ques similares a los utilizados en cromatograffa de columna, y actual- 
mente su desarrollo es incipiente y basado fuertemente en las pruebas 
de laboratorio. 
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11.6 Problemas 

11.1." La movilidad relativa de j9*galactosidasa respecto a la de citocro- 
mo c en un gel de PAGE-SDS es de 0.2, mientras que la de actina es 
de 0.6. Los pesos moteculares de estas proteinas son de 130,000 para la 
jS-galactosidasa y de 45,000 para la actina (Condeelis, 1977). 

Elstimar la movilidad relativa de ASB (album i na de suero de bovi no) 
en el mismo gel si su peso niolecular es de 68,000. 

Resp. 0.42 

11,2 La electroforesis capilar de alta resolucion (HPCE) es una 
poderosa teciiica anah'tica que maiieja muestras meiiores de 1 fig (Fretiz 
y Hancok, 1991). Estimar el numero de platos de una columna de 
HPCE donde la movilidad del soluto es de 10“® m^jV — s, el voltaje 
aplicado es de 30 KV y el coeficiente de dispersion de 10“*'^ m^/s. 

Resp. 1.5 X 10® platos. 

11.3. * Se desea separar dos proteinas en una celda electroforetica 
aplicando un gradieiite de potencial de 1,2 Vjcm. Bajo las condiciones 
de la electroforesis la movilidad de las proteinas es de —1.2 x 10““' y 
2.1 X 10““* cni^fV — s, respectivainente. 

Estimar el tiempo de separacion de estas proteinas si inicialmente 
se colocan formando una banda de 0.4 cm de espesor. 

Resp. 0.51 h 

11.4. - La movilidad electroforetica de las celulas de globulos rojos 
humanos es independiente de las razas, edad, sexo y varios otros fac- 
tores. Esta propiedad permite tomar a este tipo de celulas como un 
patron electroforetico (Brinton y Lauffer, 1959). 

Estimar !a movilidad de globulos rojos en un medio M /15 de fosfatos 
apH=7 .4^ si la viscosidad del medio puede tomarse como la del agua, 
el potencial Z es de 0.0168 Voltios y la cotistante dielectrica es dc 
9.8 X 10“^ coulornbio^ / N m^. 

Resp. L31 fim — cm/V — s 
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Las operćiciones finales en un proceso de bioseparacion soii las o- 
peraciones de acabado del producto. Estas operaciones permiten in- 
crementar la pureza del producto, facilitar su manejo y mejorar su 
apariencia. En esta parte, se revisan dos de las operaciones de acabado 
mas utilizadas en los procesos biotecnologicos. 

En el capitulo 12, se trata la operacićn de cristalizacion que es 
muy empleada tanto en la obtencion de productos biotecnologicos tradi- 
cionales como los antibioticos, como en la obtencion de productos prove- 
nientes de la tecnologia del r-DNA como las protemas terapeut ic^^s. 

En el capitulo 13 se presenta la operacion de secado la cual se utiliza 
como fase terminal de los procesos de cristalizacion, o bien para el 
secado de caldos en la produccion masiva de algunos productos. 



Capftulo 12 


Cristalizacion 


12.1 Introduccion 

La operacion de cristalizacion consiste en separar un soluto de una 
solucion mediante la formacion de cristales de este eti el seno de la 
solucion. Una vez formados los cristales se separan de la solucion ob- 
teniendose el soluto con un alto građo de pureza. 

Durante el proceso de cristalizacion los cristales deben formarse 
primero y luego crecer. A1 fenomeno de formacion de pequenos cristales 
se le Hama nucleacion y a la formacion capa por capa del cristal se le 
Hama crecimiento. 

La sobresaturacion es la fuerza impulsora tanto de la nucleacion 
como del crecimiento de los cristales. Si la solucion solo esta saturada 
los cristales no se transforman ni crecen, mientras que si esta subsatu- 
rada estos tienden a disolverse. 

La cristalizacion es ampliamente utilizada a nivel industrial para 
recuperar sales como cloruro de sodio y sulfato de amonio a partir de 
soluciones acuosas. Algunas sustancias organicas como la sacarosa y la 
glucosa tambien son obtenidas mediante procesos que involucran una 
operacion de cristalizacion. 

Varios productos biotecnologicos de uso masivo como algunos an- 
tibioticos y acidos organicos, asi como algunos productos terapeut i cos, 
son comercializados en forma de cristales. Esta diversidad de procesos 
se traduce en una gran variabilidad en la capacidad de los cristalizadores 
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industriales que oscila de gramos a cientos de toneladas por dm* 

La cristalizacion es una operacion ampliamente utilizada en los pro- 
cesos biotecnologicos debido a que ofrece las siguientes ventajas: 

- Se puede obtener en una sola etapa un producto de una pureza de 

hasta un 99 

- Se puede controlar la cristalizacion de tal manera que se produzcan 

cristales uniformes que faciliten su manejo, empaque y almace- 

namiento. 

- La cristalizacion mejora la apariencia del producto para su comer- 

cializacion. 

- Es una operacion que puede llevarse a cabo a temperaturas modera- 

das* 

Frecuentemente la operacion de cristalizacion va acompanada de un 
lavado de los cristales en un equipo de separacion s61ido-liquido y de 
un secado 6nal, en un arreglo como el mostrado en la Figura 12,L 
E1 diseno apropiado del cristalizador es esencial en el funcionamiento 
de todo el arreglo anterior debido a que el tamano de los cristales y 
la concentracion de estos en la solucion de salida^ son determinados en 
gran međida en la operacion de cristalizacion; a su vez estos parametros 
determinan el diseno del separador s61ido‘liquiđo y del secador, 

La cristalizacion es en gran medida un arte mas que una ciencia; 
sin embargo, el conocimiento actual de los mecanismos de formacion y 
crecimiento de los cristales^ y de la fuerza impulsora de estos, la sobre- 
saturacion, permite abordar el crecimiento de cristales de una manera 
mM cientifica. 

La estrategia para el diseiio de cristalizađores comprende el estable- 
cimiento de las relaciones de equilibrio, la forma de operar del cristab 
izador (el metodo para generar la sobresaturacion) y el estilo de cristal¬ 
izador que se va emplear, Una vez obtenido el diseno conceptual de! 
cristalizador, el problema de diseno restante consiste en determinar el 
diseno funcional que permita satisfacer los requerimientos de tamano 
de cristal inediante el estudio cinetico del sist<Mna {Figuia 12*2). 
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Products 

seco 


Figura 12.1: Esquema de un sistema de cristalizacidn, Adaptada de; 
Moyers y Rousseau, 1987. 

FUprođucida coti pcrtnjso de John Wjley ajid Sons. Copyriglit ©1987. Todos los derechos 
res«rvados. 
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Figura 12.2: Estrategia de diseno de un cristalizador. Adaptada de 
Moyers y Rousseau, 1987. 

Reproducida con el penniso de John Wiley And Sons. Copynglit ©1987* Todos los de redio 
reservados* 
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Para abordar los aspectos relacionados con la cristalizacion en la 
eccion 12.2 de este capitulo se revisan los fundamentos de la cristali- 
adon: el equilibrio, los modos como se puede efectuar una operacion 
le cristalizacion y la cinetica de la cristalizacion. En la seccion 12.3 
e describen los equipos de cristalizacion mas empleados. El diseno de 
Tistalizadores se presenta en la seccion 12.4. 


12.2 Fundamentos 

Para evaluar el uso de la cristalizacion como alternativa para la purifi- 
cacićn de un producto es necesario contar con determinada informacion 
basica relacionada con el producto y sus soluciones como: 


• Tipo de cristales que forma el producto. 

• Pureza de los cristales que forma el producto. 

• Equilibrio: Solubilidad y sobresaturacion de soluciones del soluto 
en agua u otro solvente. 

• Modos de operacion posibles para generar la sobresaturacion de 
la solucion del soluto. 

• Cinetica: Velocidad con que se originan (nucleacion) y crecen los 
cristales en la solucion. 

• Distribucion de tamanos en poblaciones de los cristales. 


12.2.1 Tipos de Cristales 

Un cristal es un soHdo compuesto por atomos, iones o moleculas dis- 
puestos en un arreglo tridimensional orden ado y periodi co, o reti'cuia 
espacial. La distancia entre los atomos del cristal de cualquier mate- 
rial es constante y caracten'stica de dicho material. Los aiigulos entre 
las caras de los cristales tambien soii caracten'sticos y dan origen a 
cinco tipos b^icos de cristales y a siete sistemas cristalograficos. En el 
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sistema mas sencillo^ el sistema cristalografico cubico, taiito las distan- 
cias caracteristicas (largo, ancho y alto) como los tres angulos caroc- 
tensticos son iguales. Otros tipos de sistemas difieren de este compor- 
tamiento originando los sistemas tetragonal, ortorrombico, hexagonal, 
monoclmico, triclmico y trigonal 

Desde el punto de vista industrial el termino ^‘habitat del cristal” 
se refiere a los tamanos relativos de las caras đel cristab El habitat de 
un cristal es de gran importaiicia: los cristales largos como agujas se 
rompen muy facilmentedurante su centrifugacioii y secado; los cristales 
en forma de disco son dificiles de lavar durante su centrifugacion y 
dificiles de filtrar* Los cristales esfericos son los faciles de manejar. 


12.2.2 Pureza de los Cristales 

La mayona de las soluciones cuando forman cristales a velocidades de 
crecimiento moderada^ y a condiciones constantes, los cristales forma- 
dos solo contienen un componente alcanzado purezas hasta de 99.8 %, 

Las impurezas de los cristales generalmente son debidas at atra- 
pamiento de hquido en el cristal en pequenas bolsas u oclusiones. A- 
dema£ de este tipo de impureza, normalmente despues de la separacion 
de los cristales de la solucion, parte de la solucion queda adherida a la 
superficie del cristal^ lo que bace necesario lavar los cristales. 

La separacion alcanzada en una cristalizacion puede ser caracteri- 
zada mediante la distribuccion del soluto y las impurezas entre las fases, 
de acuerdo a la siguiente ecuacion: 

^= 1 ^ ( 12 . 1 ) 

donde: 


Ea = 


masa de soluto A €?i el producto 


masa de soluto A en la fase Uguida 
de manera similar para la impureza B, 

masa de impureza B en el pi'oducto 


Eb = 


masa de impureza B en ta fase liguida 


( 12 . 2 ) 


( 12 . 3 ) 
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E1 građo de separacion o selectividad del proceso es mos efectivo 
conforme 0 aumenta. E1 factor de cristalizacion E (analogo al factor 
de extreiccion) depende de la naturaleza del sistema solvente-soluto- 
impurezas, de las condiciones de temperatura y presion a las que se 
realice la cristalizacion, y del građo de saturacion (sobresaturacion) 
con que se realice la Operacion. 

12.2.3 Equilibrio: Solubilidad y Sobresaturacion 

Solubilidad 

Las relaciones đe equilibrio para los sistemas de cristalizacion se pre- 
sentan en forma de curvas de solubilidetd (Figura 12.3). En estas curvas 
la solubilidad se expresa comunmente en porciento de peso de soluto a 
peso de solvente. 

Las curvas de solubilidad representan la solubilidad de soluciones 
saturađas a diferentes temperaturas. Esta solubilidad es la maxima 
que puede alcanzar la solucion en forma termođinamicamente estable. 
La saturacion es resultado del equilibrio entre la fase solida y la fase 
li'quida, y consecuencia de la igualacion de sus potenciales qui'micos. 

Los datos experimentales de equilibrio sirven de base para la evalua- 
cion đe las diversas opciones que existen para Uevar a cabo un proceso 
de cristalizacion ya que permiten entre otras cosas: 

- Determinar si el solido que se cristaliza solo contiene el soluto de 

interes. 

' Seleccionar el solvente. 

- Establecer el rango de temperatura y presion de operacion. 

- Conocer la concentracion del li'quido de sali da del cristalizador, 

- Determinar la recuperacion maxima posible de la operacion, 

Con ayuda de la Figura 12.3 se puedeii describir algunos compor- 
tamientos geiierales de la solubilidad de las sustaiicias en funcion de la 
temperatura. 
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Figura 12.3: Curva de solubilidad. Tornada de; Belter et a/, 1988. 

R«producida con el permiso de John Wiky and Sons. Copyright (g)l9SS. Todos los derech 
res«rvados. 
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- Existen sustancias como la hexametilentetramina cuya solubilidad 

no varia apreciablemente con la temperatura. 

- Otras sustancias como el acido fumarico muestran un incremento 

moderado en solubilidad con respecto a la temperatura. 

- Algunas sustancias como el ^ido adi'pico y el glutamato monosodico 

muestran una gran dependencia de su solubilidad con la tempe¬ 
ratura. 

El conocimiento del comportamiento de la solubilidad de una sus- 
tancia es basico en la seleccion del modo para realizar su cristalizacion: 
Els factible obtener cristales de aeido adi'pico por enfriamiento de una 
solucion de este, pero no es factible obtener cristales de hexametilente- 
tramina por este mismo metodo. 

Ejemplo 12,1.- Solubilidad de 1-serina. 

Se đetermino la solubilidad de l-serina (Charmolue y Rousseau, 
1991) en agua en el rango de 35 - 50“C. Los datos experimentales 
se ajustaron a la recta dada por: 

5 =146.13-I-80.834 7 

donde T es la temperatura en grados centi'grados y 5 es la solubili¬ 
dad de la l-serina en <//1000 g de agua. 

La solubilidad de l-serina tambien fue obteniđa a par ti r de la teori'a 
de las soluciones ideales que es aplicable a sistemas donde existe simi- 
litud quimica entre el soluto y el solvente, y se expresa como: 



donde: 

X 2 : Fraccion mol de soluto en la saturacion. 

Entalpia de fusion en el punto de fusion. 
7^: Temperatura de fusion en grados Kelvin. 
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T: Temperatura en građos Kelviii. 

Para 1-seri na la temperatura de fusion TU es de 501'’A' y la entalpia 
de fusion se ha estimado en 4,230.82 cal/g-mol. 

A partir de la informacin anterior comparar los resultados experi- 
mentales con los derivados de la teon'a de las soluciones ideales para 
i-serina. 

Solucion: 


Sustituyendo valores en la ecuacion de las soluciones ideales se tiene: 

,-4.230.82 ^ /5m_ N 

>'987 PsbF X 501"A' I, T J 

de tal manera que; 



La solubilidad S en 5 /IOOO g de agua puede obtenerse mediante la 
expresi 6 n; 


5 = (M,) 


\mJ \i-xj 


donde Mi= 18 y Mj^lOS.l, son los pesos moleculares del agua y la 
l'Serina , respectivamente; con estos valores la expresi 6 n anterior puede 
ser escrita como; 


S = 5,838.89 



combinando ambas expresiones, la solubilidad teorica de la l-serina 
es: 


5,838.89 

exp[4.25(5M_i)]_i 

En la Figura 12.4 se muestra una comparacion de los datos experi- 
mentales de solubilidad de l-serina con los que predice la teon'a de las 
soluciones ideales. 
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Figura 12.4: Solubilidad de 1-serina. Tornada de: Charmolue y 
Rousseau, 199T 

fUproduciđa con cl permJso dei American Institute of Chemical Engineer«^ Copyrjght ® AIChE 
1991. Todos los derecKos reservados. 


Sobresaturacion 

Pudiera pensarse que una solucion con una concentracion de soluto 
mayor a la de saturacion forma inmediatamente cristales pequenos o 
niicleos. Sin embargo, actualmente es bien conocido que bajo diferentes 
condiciones una solucion puede contener mas soluto que el correspon- 
diente a la saturacion, formando lo que se conoce como solucion sobre- 
saturada. El estudio đel fenomeno de sobresaturacion es fundamental 
en el diseno de cristalizadores. 

La curva de solubilidad (Figura 12.5) separa dos regiones: la region 
de subsaturacion donde una solucion es capaz de disoiver mas soluto a 
las condiciones dadas, y la region de sobresaturacion. 

El comportamiento de las soluciones en la region de sobresaturacion 
fue descrito por H.A. Miers a fines de los anos veinte. Estos estudios 
han conducido a đividir la region de sobresaturacion en tres zonas cuya 
delimitacion no es muy precisa, 

- La region metaestable, donde el soluto en exceso a la con cen trač i on 
de equilibrio se deposita en cristales ya existentes (sembrados o 
formados por nucleacion) pero eio forma cristales nuevos o micleos. 
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Regičn Regićn 



Figura 12.5: Zonas de sobresaturacion. a) Metaestable b) Intermedia 
c) Labil. 

- La region intermedia, donde el soluto en exceso a la concentracion 

de equilibrio se deposita en cristales existentes y forma nuevos 
cristales o nucleos . 

- La region labil, donde la formacion de cristales nuevos o nucleo ocurre 

en forma espontanea a partir de una solucion que no contiene 
cristales o semillas. 

A diferencia de la solubilidad de equilibrio, los limites de estas 
tres zonas se controlan no solo por el equilibrio, šino tambien por los 
parametros del proceso como el građo de agitacion. 

El conocimiento de la region de sobresaturacion permite determinar 
regiones de operacion. 

En el caso de una operacion intermitente, con el proposito de lograr 
un tamano de cristal lo uniforme posible, el građo de sobresa¬ 
turacion se mantiene en la region metaestable, de tal manera que la 
sobresaturacion generada sirva para el crecimiento de los cristales ya 
existentes (sembrados) y no exista formacion de cristales nuevos. 
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En una cristalizacion continua la sobresaturacion đebe ser man- 
tenida en el limite inferior de la region intermedia, de tal manera que 
el numero de cristales que se retiran en la corriente de salida sea igual 
al numero de cristales generados por nucleacion, Ademas es necesario 
proveer un mecanismo de clasificacion de cristales, de tal manera que 
solo se retiren cristales de un mismo tamano. Esto se logra utilizando 
un lecho fluidizado de cristales, el cual proporciona una area adecuada 
para remover la sobresaturacion mediante el crecimiento de los cristales. 

12.2.4 Seleccion del Modo de Operacion 

El modo de operacion en una cristalizacion es la tecnica empleada para 
generar la sobresaturacion de la sotucion. La seleccion del modo de 
operacion esta fuertemente influenciada por las caracten'sticas de la 
solubilidad en equilibrio del sistema. Una vez que se ha seleccionado el 
modo de operacion del cristalizador es posibte desarrollar los balances 
de masa y energia del sistema. 

Los principales modos para generar la sobresaturacion (Figura 12.6) 
son los siguientes: 

• Sobresaturacion por enfiamiento. 

- Sobresaturacion por enfriamiento evaporativo. 

- Sobresaturacion por evaporacion termica. 

' Sobresaturacion por evaporacion termica al vaci'o. 

Sobresaturacion por Enfriamiento 

Cuando la solubilidad del sol uto vari'a sensiblemente con la tempera- 
tura, el enfriamiento de la solucion a tratar permite la formacion de 
cristales con altos rendimientos y bajo consumo energetico. Este enfri¬ 
amiento puede realizarse en forma externa mediante un intercambia- 
dor, o directamente utilizando un liquido refrigeiaiite inmiscible con la 
solucion y con propiedades termodinamicas que minimiceii el trabajo 
de compresion necesario. En este tipo de operacion la evaporacion de 
solvente es mm i ma. 
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Figura 12.6: Modos para generar sobresaturacion. A) Enfriamiento 
B) Enfriamiento evaporativo C) Evaporacin termica D) Evaporacion 
termica al vacio. Adaptada de: Moyers y Rousseau, 1987. 

Reproduckia con el penniso de Johu Wiley and Sons. Copyright ©1987. Todos los derechos 
reservados. 
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Sobresaturacion por Enfriamiento Evap orativo 

En este modo el enfriamiento se produce con auxilio de un sistema de 
vacio. La alimentacion entra a una temperatura mayor que I a man- 
tenida en el cristalizador enfriandose ađiabaticamente dentro de este. 
Este modo tambien es aplicable cuando la solubilidad đel soluto es muy 
sensible a la temperatura. 

Sobresaturacion por Evaporacion Termica 

En este modo se transfiere calor al sistema para evaporar solvente y 
generar la formacion de cristales por “salting out”. Este modo se em- 
plea solo cuando la solubilidad del soluto es insensible a la temperatura. 

Sobresaturacion por Evaporacion Termica al Vacio 

En este modo la alimentacion tiene una temperatura mayor que la man- 
tenida en el cristalizador y al entrar se enfria ađiabaticamente. Parale- 
lamente se transfiere calor al sistema para evaporar solvente con auxilio 
de un sistema de vaci'o. Este modo es empleado para la cristalizacion 
de solutos cuya solubilidad tiene una dependencia intermedia respecto 
a la temperatura. 

12.2.5 Cinetica de la Cristalizacion 

Los fenomenos cineticos asociados a la cristalizacion son la nucleacion 
o formacion de cristales nuevos, y el crecimiento de estos. La fuerza 
impulsora de ambos fenomenos es la sobresaturacion. A niveles elevados 
de sobresaturacion ambos fenomenos compiten por el soluto disponible. 

Nucleacion 

La velocidad de nucleacion afecta el tamano que los cristales pueden 
alcanzar en un cristalizador intermitente, Conforme mayor sea la ve¬ 
locidad de nucleacion menor es el tamano de los cristales obtenidos. 
En el caso de una cristalizacion coiitinua el aumento de la velocidad de 
nucleacion se traduce en un niayor tiempo de residencia de los cristales, 
Existen dos mecanismos de formacićn de cristales; 
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- Nucleacion primaria. En la iiucleacion primaria el cristal nuevo se 

origina espontaneamente a partir de la solucion sobresaturada 
(nucleacion homogenea) o bien se origina a partir de un mate- 
rial insoluble, ya sean impurezas o cristales del mismo material 
previamente sembrados. 

- Nucleacion secundaria. Es la formacion de cristales nuevos como 

resultado de la preseiicia de cristales ya crecidos de soluto, y puede 
originarse por medio de varios mecanismos: 

- Sembrado. A1 colocarse cristales del material en una solucion 

sobresaturada, se piensa que el cristal libera pequenos cris¬ 
tales que se formaron durante el proceso de secado y que dan 
origen a nuevos cristales. 

- Contacto. Consiste en la produccion de cristales nuevos me- 

diante el rompimiento de los cristales por choques entre si 
o con las diferentes partes del equipo: tanque, bombaš y 
agitadores. 

- Esfuerzo cortante. Cuando la solucion sobresaturada fluye so- 

bre la superficie de los cristales se considera que puede des- 
pegar segmentos de cristal, que pueden a su vez originar 
nuevos cristales. 

La velocidad de nucleacion es funcidn de la sobresaturacion y del 
tnecanismo que la origina. En general se observa que la dependencia de 
la velocidad de nucleacion primaria con la sobresaturacion es de mayor 
orden que la de la velocidad de nucleacion secundaria. Esto se muestra 
en la Figura 12.7 en forma cualitativa. 

La mayon'a de los cristalizadores operan en la region de baja sobre¬ 
saturacion para que el crecimiento del cristal sea regular y el producto 
puro. Por tal motivo la nucleacion secundaria es la mas empleađa 
a nivel industrial. Por otro lađo, los mecanismos para controlar la 
nucleacion secundaria pueden establecerse con relativa facilidad a ese 
nivel, 

Ante la carencia de una descripcion matematica detallada que en- 
globe los diferentes mecanismos de nucleacion posibles, la velocidad 
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Numero 

Tiempo 



Sobfesaturacion 


Figura 12.7: Influencia de la sobresaturacion sobre la velocidad de nu- 
cleacion. Adaptada de: Moyers y Rousseau, 1987, 

Fl^producMa con el permUo de John Wilcy and Sons* Copyright ©19S7* Todos los der«chos 
reservados* 
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đe nucleacion generalmente se expresa por medio de una correlacion 
empirica de la siguiente forma: 

5 = —=^„(c-c*)* (12.4) 

donde: 

B: Veloddađ de nucleacion. [Nucleos/f-volumen de solvente], 

kn'. Parametre empjrico. 

i: Parametre empirico. 

c — c*; Sobresaturacion. [A//L^]. 

c: Concentracion de soluto en la solucion. [M/L^], 

c*: Concentracion de saturacion del soluto. 

N: Numero de nucleos por unidad de volumen de solvente. [M/L^]. 
Crecimiento 

El crecimiento de cristales es un fenomeno cuya fuerza impulsora tam- 
bien es la sobresaturacion. El crecimiento de un cristal es un proceso đe 
adicion capa por capa. En la Figura 12.8 se muestra el proceso donde 
un cristal cubico ideal crece por adicion de pequenos cubos sobre su 
superficie. 

El crecimiento solo puede ocurrir en la superficie del cristal y las re- 
sistencias involucradas en el crecimiento son la đe la difusidn del soluto 
hasta la superficie del cristal y la resistencia a la integracion del soluto 
a la superficie del cristal; đado que estas resistencias actuan en serie, 
la velocidad de crecimiento de un cristal se puede expresar en forma 
empirica como: 


đt 


/Cv4(c-c’) 


en la ecuacion anterior esta dada por: 


(12.5) 
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Figura 12.8; Crecimiento de un cristal. Tornada de; Bennett, 1973. 

R«pro<luckl& con cl pmnisci de Mc Graer Hi U Ine. Copyrig1it © 1973. Todos \os derechos reserv^dos. 

Kc = t-Jt- (12.6) 

*r + it7 

donde: 

Mc'. Masa de un cristal. \M\. 
t: Tiempo. [<]. 

Kc'. Coeficiente global de transferencia de masa, \Lj.i]. 

kl'. Coeficiente transferencia de masa en la pelicula. [Ljt], 

ks'. Velocidad especifica de integracion del sol uto a la superficie del 
cristal. [T/t], 

c — c*: Sobresaturacion. [MjL^\, 
j 4: Area del cristal. [L^j. 

Es importante hacer notar que la ejcpresioii de la cinetica del creci¬ 
miento es de primer orden, a diferencia de la expresi6ii de la velocidad 
de nucleacion cuyo orden es variable. 
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En sistemas no agitados la velocidad de crecimiento esta contro- 
lađa por la difusion y el termino \/k$ se caiicela de la ecuacion (12,6). 
Cuando la velocidad de agitacion es alta el termino 1/fci, es el que puede 
ser despreciado, 

El coeficiente es funcion de algunos parametros como la agitacion 
y la viscosidad del medio, mientras que ks no lo es* Por otro lađo, ki 
varia ligeramente coii la temperatura, mientras que ks generalmente 
es un funcion exponencial de esta, y puede cambiar dramaticainente 
durante un proceso de enfriamiento* 

Uno de los objetivos de la cristalizacion es producir cristales de 
tamano uniforme, por tal motivo la velocidad de crecimiento de un 
cristal generalmente se asocia a una longitud caracteristica medible. 
Esta longitud puede ser determinada por varios metodos, siendo el mas 
utilizado el del tamizado de los cristales bajo estudio* 

Se puede asociar la velocidad de crecimiento de un cristal expre- 
sada en unidades de masa por unidad de tiempo, con una velocidad 
expresađa en longitud por unidad de tiempo, partiendo de la siguiente 
relacion conocida: 


M, = PcVc ( 127 ) 

donde Pc y Vc son la densidad y el volumen de un cristal, respecti- 
vamente* 

Si se supone que el cristal mantiene una similitud geometrica du¬ 
rante su crecimiento, una longitud caracteristica del cristal que sea 
seleccionada mantendra un proporcion constante con las otras dimen- 
siones* En base a lo anterior la ecuacion (127) puede ser expre6ada en 
funcion de esta longitud caracteristica de la siguiente manera; 

( 12 . 8 ) 

donde es un factor geometrico que relaciona la longitud carac¬ 
teristica / del cristal, con su volumen* 

De igual manera el area del cristal puede relacionarse con la longitud 
caracteristica mediante: 


A = 

donde <l >4 es un factor geometrico de area. 


( 12 . 9 ) 
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Ejemplo 12.2.- Longitud caracten'stica y factores geometri- 
cos. 

Determinar la longitud caracterfstica y los fatores geometricos de 
volumen y area para: 

a) Una esfera. 

b) Un cubo. 

Solucion: 

a) E1 area de la esfera de diametro d es; 

A ~ 


el volumen, 


U = 



de tal manera que; 


= - 

^ 6 

l=d 

b) En el caso de un cubo de lađo L, 


A = 6L'^ 

V = 


de tal manera que: 


= 6 


<f>v = 1 


I = L 
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Se puede combinar la ecuacion (12.5) con las ecuaciones (12.8) y 
(12,9) para obtener una expresi6rt de la velocidad del crecimiento de un 
cristal en funcibn de una longitud caracten'stica, 

=‘(X.)(4.Ae)(c-c-) ( 12 . 10 ) 

o bienj 

(c-c*) (12.11) 

La ecuacion (12.11) puede escribirse en forma simplificada de la 
siguiente manera: 



§ = *.(c-c-) (12.12) 

donde kg es la constante cinetica de crecimiento de un cristal. 

La velocidad de crecimiento expresada en funcion de una longitud 
caracten'stica se simboliza como G, de tal manera que; 


G = kg[c-c*) (12.13) 

Las ecuaciones (12.4) y (12.13) describen la velocidad deformacićn y 
crecimiento de cristales, respectivamente. Ambos fenomenos dependen 
de la sobresaturacion pero son iiidependiente del tamano de los cristales 
ya formados. 


Ley Delta L: AL 

Se ha demostrado experimentalmente que todos los cristales de un ma- 
terial que son geometricamente similares, cuando crecen en una misma 
solucion crecen a una velocidad constante e igual para todos los tamaiios 
de cristal, cuando la velocidad es medida en funcion de una longitud 
caracten'stica. Es decir este tipo de cristales cumplen con la ecuacion 
(12.13). 
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Numgfo 

Volumen 



Figura 12.9: Ciirva de densidad poblacional. Adaptacta de: Belter £i 
al, 1988. 

Reproducida con el permiso de John Wiley and Sons* Copynght 01988. Todos los deroehos 
reservados. 


12*2.6 Distribucion de Tamano en Poblaciones de 
Cristales 

Para caracterizar una operacion de cristalizacioii tambien es necesario 
describir la distribucion del tamano de los cristales en una suspensioii 
o ^‘magma’\ Este tipo de distribucion es necesaiia para realizar los 
balances de masa y energfa en los cristalizadores* 

La distribucion de tanianos de una j^oblacion de cristales, general- 
mente se đescril>e por medio de una cur\'a de densirlad ]>o)>laciaiia! coino 
la que se muestra en la Figura 12.9* Un punta sobre la cui va relaciona 
a /j con donde U es una longitud dada de cristai y Ni es el luinieio 
de cristales por unida^l de volumen de soK tuite con una longitud entrc 
0 >■ 

La pendienie de la rur\a |M‘rnutr oLlrner In densiflad pi^bLu ioual n 
(]UC' rs nna dida d<'l inmu^o <lr <’i]sla!rs poi lundrid <le vojijiiirn rfi 
CM t!iler\':!lo (hr'CTMMal dr !om^!iM[l: r> d^'rii'. 
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lim A7V _ dN 
A/-.0 Al ~ ~df 
E1 uso apropiado de la variable densidađ de poblacion n permite 
estimar importantes caracten'sticćis de una poblacion de cristales, me- 
diante los momentos fraccionarios de esta distribucion. 

De acuerdo a la definicion de momentos de una distribucion, el 
momento fraccionario k de la distribucion de tamaos de cristales esta 
dado por: 



Ii Mi)đi 


(12.15} 


donde n(/) es la densidad poblacional para el tamafio /. Los casos 
particulares de interes son: 


Para k = 0, el momento fraccionario fio representa la fraccion del 
numero de cristales de una poblacion que tiene un tamano entre 
0y/, 


/' nm 

"“T "(')<<' 


(12.16) 


Para /; = 1, el momento fraccionario Hi es la fraccion que representa 
la suma de las longitudes de los cristales de tamano entre 0 y /, 
de la longitud total de los cristales de una poblacion. 


Ill‘Hi)đi 

rilinm 


(12.17) 


Para fc = 2, el momento fraccionario ^2 la fraccion que representa 
la suma del area de los cristales de tamano entre 0 y /, del area 
total de una poblacion de cristales. 




(12.18) 
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Para k = 3, e! moniPiito fraccionario //3 es la fraccion (|ue rt*pr(-’seiii-a 
la masa de los cristales de tamano eiitre 0 y /, de la masa total 
de una poblacidn de cristales . 


,4,v /' Pn(l)di 

Pc4'vriMi)đi 


12.3 Equipo de Cristalizacion 

La seleccidn del tipo de cristalizador esta influenciada taiito por el vo¬ 
lumen de produccidn como por el modo de operacioii seleccionado, En 
general los equipos de cristalizacion pueden operar en dos formas: 

• Intermitente 

• Continua. 


12.3.1 Cristalizadores Intermitentes 

Los cristalizadores intermitentes son tanques agitados con sistemas de 
vaci'o y enfriamiento (Figura 12.10). El ciclo de la cristalizacion dura 
entre 2 y 8 horas. A1 final del ciclo, el material cristalizado se letira del 
cristalizador para lavarse y secarse. 

La mayoria de los productos biotecnologicos que invoiucran una 
cristalizacion se obtienen en forma intermitente. 


12.3.2 Cristalizadores Continuos 

Existen tres tipos basicos de cristalizadores coiitiiuios: 

Cristalizador-Evaporador con circulacidii tle li'qiii(lo (tambicbi Itaniaclo 
cristalizador con rlasificacidii dc la sns|j('iisidii o l.lpu Oslu). 

Crisializadur al \a('iu y < un <'ii( iila( i<',!i tuizada de tiiagnia. 


(’risl.aI izador cun IiiIk’ dc liru inaiiiiiara. 
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Condensador Vapor Agua 



Figura 12.10: Cristalizador intermitente. Adaptada de: Bennett, 1988. 

Reproducid&coti eJ pennJsode Mc GrAw Hill Iiic* Copyrjght ©198S, Todo* Jos dereclios reservađos. 
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Figura 12.11; Cristalizador-Evaporador con circuiacion cle li'qui(;io. 
Adaptada de: Bennett, 1988. 

ReprodudUacon d permisode Mc Gr^vv HiM Ine. Copvright ©1988. Todos los derechos re^ervddo!>. 


Cristalizador-Evaporador con Circuiacion de Li'quido 

En el cristalizador-evaporador con circuiacion de ik[uido (Figura 12.11) 
la sobresaturacioii se produce por evaporacion. La alinieiitacioii concen- 
traday caliente se mezela con la corriente de recirculacion y se bombea a 
la camara de evaporacion donde el solveute se evapora adiabaticameiite 
con ayuda de un sistema de vacio. E! li'quido sob resa tu rado fluye ha- 
cia la parte inferior del cristalizador a traves de un tubo de bajada y 
despues iiacia arriba a traves de un ledio fliiidizado de cristales (|ue 
permite una liberacion efeetiva de la sobresaturacidn. Lo.s cri-stales tnas 
gra.ndes sediinenLati y soij leLijados ))uf el foiido del cristalizadoi'. i.us 
cristales iiias finos jiuedcn ser f(i‘tit'adus jior la parte; sujierioi para iii- 
cremeiitar e! taiuaiio de los cristales. 


Cristalizador a! Vacio y Circuiacion Forzacla de Magma 


iCl i'i'istaii/ado!' ai \'arii) y eir<'iila('idii Cuivada di- nKiun; 
talllbii’il < n.li. eijlliu cu!! Ib'iunrioil d 


t ■, ca i 2. i 21. 
' I 'ft I; [i'i I! Ml’/■ 


idadi) '/ 

I aP d i i; -i: ■ i.id. 



bi’MSM 
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Figura 12,12: Cristalizador al vacio y circulacion forzada de magma . 
Adaptađa de: Bennett, 1988. 

R«produciđ&cofi el permisode Mc Graw HiJl liic* Copyright ©1988. Todoa los derechos reservado«. 


apropiado para retener los cristales en crecimiento. 

La alimentacion se mezcla con la corriente de salida del cuerpo prin- 
cipal y se hace pasar por un intercambiador donde se eleva su tempe¬ 
ratura entre 2 y 6*^ C. La suspension en la superficie del cristalizador 
libera parte del solvente produciendose la sobresaturaeion. 


Cristalizador con Tubo de Tiro y Mampara 

En el cristalizador con tubo de tiro y mampara (Figura 12.13), los 
cristales de mayor tamaiio que sedimentan en el fondo del cristalizador 
son impulsados hacia la regioii su peri or donde se efectiia la evapora- 
cion y se origina la sobresaturacion, mediante un impulsor grande que 
se mueve a bajas velocidades, Una mampara externa al tubo de tiro 
permite formar una zona de sedimentacion externa, a partir de la cual 
los cristales finos puedeii ser retirados para incrementar el tamaiio del 
cristal. La alimentacion mezclada con la corriente de finos se hace pasar 
por un intercambiador de calor y se introduce por la parte inferior del 
cristalizador. 


i2.4. D/SZtiVO Dl-: (’IUSry\LlZAD()lii:S 


(m 



Figura 12.13: Clristallziuioi’roii UiIjo tle tiio y nianipara, Adaptaclacie; 
Beniiett, 1988. 

Rtproducidacou el periiusodc \ \c Graw r[iil Iju . Co[>yri^lil (piySS. Todos los deredios resr^rvados. 


12.4 Diseno de Cristalizadores 

Actualmente se lian iogrado avanc.es iiii]>orLante.s en ia niocielacioii de 
cristalizadores para su aiialisis, dlsefio y optimizacioii, en aplicaciones 
a situaciones de importancia industrial. Sin embargo, existeii aun 
varias Ilmitacioiies debido a lo complejo que resulta describir de iiianera 
racional la forma como se relacionati los fen ome nos de nucleacion y cre- 
cimiciito de cristales, con las variabie.s de opeiarioii y la cotifiguracion 
de los cristalizadores. 

En esta seccion se describe cotiici se conil^itian los l>aifUit'es pobla- 
ciotiales de cristales, los balatices d«.' masa >' los balaiires de <'nergi'a. en 
el diseno de tres sistenias de inlei/'s en t.'i isi aliza<'idn; 

# ( Vis(a.lIziidoi' C'Mr ;'I'io. 
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Figura 12.14: Esquema đe un cristalizador continuo. 

12.4.1 Cristalizador Continuo 

La Figura 12.14 muestra un esquema de un cristalizador continuo per- 
fectamente agitado operando eii modo “cristalizacion por enfriamien- 
to”. 

E1 cristalizador es alimentado continuamente con un flujo volumetri- 
co de solvente Fj^ que presenta una concentracion yA de soluto disuelto 
por volumen de solvente. La distribucidn del tamano de los cristales a 
la entrada esta dada por n^. 

E1 cristalizador contiene un volumen V de solvente, con una concen¬ 
tracion de soluto disuelto por volumen de solvente y y una distribucidn 
de tamano de cristales caracterizada como n. Como el cristalizador 
esta perfectamente agitado el flujo volumetrico de solvente a la salida 
F tambien esta caracterizado por y y n. 

Đalance Poblacional 

Los balances poblacionales de cristales consideran que el numero de 
cristales es una cantidad balanceable. En estos balances se supone 
que los cristales son lo suficientemente numerosos y pequenos, de tal 
manera que su distribucidn de tamano puede considerarse una funcidn 
continua de la longitud caracteristica o tamano del cristal. Se supone 
ademas en el siguiente caso que no ocurre rompimiento ni aglomeracidn 
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E1 bi)la!ic<’ polilarioiifil f!e criHt,iil<’H t?n cl crisLallzadoi- coiitiiiuo c<jn- 
sideraiido solo los cristales cu iiti rutigo dc lamano dl = — /i, pncde 

expresarse en palabras como: 

(La variacioii coii el tienipo, al ititcrior dol cristalizadoi*, del numero 
de cristaies de lamano en el rango dl.] 
es iguai a 

[La velocidad de cni rada d(’ crislab's df* I ainano en ei rangi.i dl eu !a 
aiinieiit H<'ion, j 
menos 

[La. velocidad de salida de crisiak's rte lamano eti el i-ango dl tlel 
cristalizador.] 
mas 

[E! numero de cristaies por unidad de tieinpo c|ue al crecer en el 
cristalizador entran a! rango de lamano dl.\ 
menos 

[El numero de cidslales por unidad de tiempo epje al crecer en el 
cristalizador saleii del i'ango de tamano dl.] 
lo cual se expi'esa matematicamente como: 

^(V'n) = Fau^ -Fn- (12.20) 

La ecuacion anterior ha sido resuelta para algunos casos de interes 
particular coino el que se describe a continuacioii. 

Cristalizador Contiiiuo con Remocion de Produeto Mez- 
clado - Suspensidn Mezelada. (RPMSM).- La ecuacicSn (12.20) 
ha sido resuelta ]iara un caso ])arlicular de cristalizador continuo liien 
agitado llamado; Remocion de Produeto Mezelado - Susjiensidn .Mez- 
ciada (fiPMSM). cpie esla sujeto a las .siguieiit<:’s rest riceiones: 


- Ei cristalizador opera en estado estacioiiario. [)or lo (]U<': 
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tia =0 


( 12 . 22 ) 


- E1 crecimiento de cristales al interior đel cristalizador sigue la Iey de 
A/, es decir 


ar = » (‘2.23) 

en base a lo anterior, el ultimo termino de la ecuacion (12.20) 
puede expresarse de la siguiente manera: 

nG) dG dn dn 
dl '^^di ~^di 

- El cristalizador esta perfectamente agitado y no existen perđidas de 

solvente, 

- El volumen es constante. 



- No existe variacion del numero de cristales por aglomeracion o rom- 
pimiento. 

Si estas restricciones se aplican la ecuacion (12.20) con las ecua- 
ciones (12.21) - (12.24) se transforma en : 

+ (12.25) 

como el tiempo de residencia promedio en el cristalizador esta dado 
por: 

T = ^ (12.26) 

entonces la ecuacion (12*25) puede ser expresada como: 

^^ + --0 (12.27) 

dl T 

Cuando I es muy pequena (tieiide a cero) la densidad poblacional 
n(0) se deriva preferentemente de la nucleacioii de nuevos cristales^ 
entonces, 
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n(0) = n'> = -^ = ^ 


(12.28) 


di 


La ecuacion (12.28) puede utilizarse como condicion de frontera para 
la integracion de ecuacion (12.27), obteniendose la ecuacion: 


o bien, 



(12.29) 


(12.30) 


Como todo modelo la ecuacion (12.30) puede ser utilizada para: 


- Estimacion de parametros en un cristalizador RPMSM. 

- Diseno de cristalizadores RPMSM. 


Estimacion de parametros en un cristalizador RPMSM.- La 
ecuacion (12.30) puede ser utilizada para obtener velocidades de nu- 
cleacion y crecimiento de cristales, mediante datos de densidađ pobla- 
cional obtenidos en un cristalizador RPMSM. Para tal efecto, la ecua¬ 
cion (12.30) puede rearreglarse para ser expresarse como: 

B° I 

\nn = ln—- ~ (12.31) 

De acuerdo con la ecuacion anterior los datos expenmentales de 
inn vs / ajustados a una linea recta, presentaran una pendiente m = 
(—1/Gr) y una ordenada en el origen igual a ln(B‘’/G). 

E1 tiempo de residencia en el cristalizador y la pendiente permiten 
determinar G. La ordenada en el origen conjuntamente con e! valor de 
G permiten determinar B°. 

Existen varias tecnicas para obtener la distribucion de tamaiio de 
particulas de una poblacion. Los procedimientos para determinar n a 
partir de los datos que se generaii con las tecnicas, van'a con cada una 
de ellas. Dos tecnicas son de particular interes: 
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- E1 analizador electronico de particulas. 

- Ei analizador de malia, 

Analizador electronico de particulas.- El analizador electronico de 
particulas, para determinar el tainaiio de las mismas mide el cambio de 
alguna propiedad como difraccion de la luz, dispersion de la luz, bloqueo 
de luz o conductividad electrica, conforme la poblacion de particulas 
fluye por el seiisor. El cambio de tales propiedades es funcion del vo¬ 
lumen de la particula, de tal manera que este es el parametre que se 
correlaciona con las mediciones de! instrumeiito. La dimension caracte- 
ristica que se le asigna a cada particula es la correspondiente al diametro 
de una esfera equivalente al volumen inedido. 

Mediante estas determinaciones es posible obtener densidades po- 
blacionales en forma direeta o indireeta, dependiendo del equipo. 

Analizador de mallas.- Los analizadores de mallas consisten en uii 
conjunto de cilindros cortos sin tapa superior y con una malia en el 
fondo, arreglados verticalmente de mayor a menor tamano de malia. 
Una vez que se coloca la muestra en el cilindro superior, el sistema 
se somete a movimiento mecanico, de tal manera que se genere un 
fenomeno de cribado. Funcionan en seco o en humedo y proporcionan 
una distribucion acumulativa de peso. 

Los cristales del magma bajo estudio requieren cierto tratamiento 
previo: deben ser filtrađos, lavados, secados y durante su manejo debe 
evitarse su rompimiento. 

Una vez que se ha cribado la muestra es necesario determinar n a 
partir de los datos de la masa de cristales acumulada en cada malia, 
lo cual puede realizarse de acuerdo a la ecuacion (12.14) mediante la 
siguiente expresi6n; 


MtAVF 

Alpc<f>vP 


(12.32) 


donde: 

Mt- Densidad de cristales en el magma (masa de cristales por unidad 
de volumen de solveiite en la suspension). 

AVV; Fraccion de la masa total de cristales reteiiida en una malia. 
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/: Longitud de la abertura de la malla. 

AI: Intervalo de abertura de malla donde se retienen los cristales. 

p^: Densidad de los cristales. 

iftv: Factor geometrioo de volumen. 

E1 numerador de la ecuacion (12.32) representa la masa de cristales 
de tamano promedio 1. E1 denominador contempla la masa de un cristal 
de tamano promedio I y el intervalo A/. 

Ejemplo 12.3.- AniHsis de la cristalizacion de urea. 

Se desea calcular la velocidad de nucleacion y crecimiento en una 
cristalizacion a partir de una muestra de cristales de urea obtenida en 
un cristalizador RPMSM, donde la masa de cristales en la suspension 
es de 450 g/dm^, la densidad de la urea es de 1.335 gfcm^ y el tiempo 
de residencia de 3.38 h. El factor geometrico de volumen (f>v puede 
considerarse igual a la unidad. 

En la Tabla 12.1 se presentan los datos del analisis de mallas prac- 
ticado a la muestra: en la columna (1) el tamano nominal de la malla, 
en la columna (2) el porcentaje de masa acumulada en la malla respec- 
tiva, en la columna (3) la fraccion masa acumulada entre mallas y en 
la columna (4) la abertura de la malla en mm. 

Solucion: 

De acuerdo con la ecuacion (12.31) es necesario generar una grafica 
de Inn vs I, para lo cual es necesario utilizar la ecuacion (12.32). 

Entre la malla 14 y la malla 20 los calculos a realizar son; 

A/ = 1.19 mm — 0.841 mm 

A1 = 0.349 mm 
^ _ 1.19 mm + 0.841 mm 

2 

I = 1.016 mm 

de tal manera que mediante la ecuacion (12.32) se obtiene: 
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Tabla 12.1: Datos y calculos del Ejemplo 12.3. 


~Tr 

(2) 

Kn 

(4) 

(S) 

(6) 



MaDa 

% de 

Frac* 

Taiiiano 

Longilud 





masa 

masa 

ab«rtura 

promedio 

muni 




acumulada 


malla 







AlV 

(mm) 

T (mm) 


n 

lun 

14 


0.044 

1.190 

1,016 

0.349 

40,581 

10*61 

20 

4*4 

0.144 

0*841 

0*718 

0.246 

533,070 

13*19 

28 

14.4 

0.242 

0.595 

0.508 

0.175 

3,566,200 

15.09 

35 

24*2 

0.316 

0.420 

0.359 

0*123 

18,795,000 

16*75 

48 

31.6 

O.ISS 

0.297 

0.254 

0*087 

36,865,000 

17*42 

65 

15.5 

0.074 

0.210 

0.180 

0*061 

70,703,000 

18*07 

100 

7*4 

0.025 

0.149 





Fondo 

2,5 








FViente: Bennett, 1973* 


ReproducMa con p^rnusod« Mc Gr&w HiU Iiic* CQpyright ©1973. Todos Los d«rechos r«servado&. 


^20 

7120 
In 7120 


(450 5^)(0.044) 


(0.349 7nm)(1.335 ^)(1)(1,016 mm^ 


40,581 

10.61 


numero de cristales 
mm — rfm® 


Los calculos para las otras mallas aparecen en la Tabla 12.1 en las 
columnas (5), (6), (7) y (8). 

Los datos de Inn vs ^ se presentan en ia forma grafica en la Figu¬ 
ra 12,15. Los parameti'os de la recta ajustada son; 


-1 


Pendiente 
ordenanda en el oi'igeii 


—9.05 7nm 
19.765 
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Con estos datos es posible calcular la velocidađ de crecimiento y 
nucleacion de los cristales. 

a) Velocidad de crecimiento. De acuerđo a la ecuacion (12,31)^ 


de tal manera que: 


m — 


_L 

Gr 


G 

G 


(^)(3.38 h) 


0.0327 


mm 

h 


b) Velocidad de nucleacion. De acuerdo a la ecuacion (12.28), 


= n°G 


como: 


Inn'’ = 19.765 


entonces, 


„ ^ a ntimero de cristales 

n° = 3.838 X 10*-- 

mm — dm-* 


y la velocidad de nucleacion es; 


B^ 


^3.838 X 10 
1.255 X 10^ 


g nurntro 
mm ” dm^ 
numero 
dm^ “ h 


)(' 


0.0327 


Ejemplo 12.4.- Orden de nucleacion. 

Coinbitiando estudios cle laboi atoiio y estudios piloto, se obtuvieron 
valores de la velocidad de ci eci niiento y nucleacion niediante analisis con 
nialla.s a dife!'entc.s tiempos de residencia, nianteniendo la masa total 
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Tabla 12.2; Datos del Ejemplo 12.4. 


Corrida 

T (min) 

G(^) 

po / Tvum. \ 

^ min f 

1 

315 

0.092 

13,993 

2 

630 

0.042 

9,960 

3 

1,260 

0.019 

6,729 


Fuente: Moyers y Rousseau, 1987. 


Reproducida con pemuso de John Wj]ey and Sons^ CopyrJgiit @1987. Todos los der^hos 
rescTvadofi. 


de cristales por unidad de volumen constante e igual a 0.84 gfcm^, La 
đensiđad de los cristales es de 1.23 gjcm^ y el factor geometrico de 
volumen = 1* 

Los datos obtenidos se presentan en la Tabla 12.2. 

Considerando los datos anteriores, derlvar una expresi6n de la va- 
riacion de la velocidad de nucleacion con la velocidćid de crecimiento. 

Solucion: 

De acuerdo con las ecuaciones (12.4) y (12.13), 


G = k,{c-c^) 
= K{c-c-y 

combinando estas expresiones se obtiene 


donde: 


B" = kj, (G)' 



(12.33) 


La expresi6n obtenida en forma logan'tmica se expresa coino; 
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Figura 12.16; Orden de nucleacion del Ejemplo 12,4. 


In = It) A-vv + 2 hl G 

de tal manera que los datos de lii vs In G se pueden ajustar a 
una recta de pendiente i y ordenada en el origeii lii fcjv- 

En la Figura 12.16 se presenta la gi afica conesponđieiite a los datos 
de la Tabla 12.2, de la cual se obtiene; 


i = 0,46 
Inii/v = 10.66 


de tal inaiieia que, 


B'* ^ 42,699(6')°'“^ 


jlutnej'O 

cni^ — min 
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El valor de 0.46 indica una dependencia moderada de la velocidad de 
nucleacion respecto a G (o a la sobresaturaciou). Esto es caracteristico 
de moleculas grandes e indica que el mecanismo de nucleacion no es 
muy sensible a la sobresaturacion y que la nucleacion secundaria es la 
dominante. 

Dado que i es especifico del sistema se supone que este valor no 
cambia con la escala y puede determinarse mediante expei'imentos de 
laboratorio (cristalizador de 4 a 8 dm^). 

El parametre fc/v es iiecesario determinarlo en una corrida a nivel 
piloto o a escala real, ya que es dependiente de la escala, Esto se realiza 
efeetuando un analisis de mallas a la escala de interes para obtener G 
y 3°, Con estos valores y la * determinada en el laboratorio se obtiene 
km mediante la ecuacion (12.33). 

Diseno de cristalizadores RPMSM.- En un RPMSM el tiempo 
de residencia r es constante y la relacion B°/G tambien es constante, 
de tal manera que la densidad poblacional dada por la ecuacion (12.29) 
esta completamente determinada a las condiciones de operacion dadas. 

Varias caracten'sticas de diseno de un cristalizador se derivan del 
uso de la distribucion poblacional dada por la ecuacion (12.29) y de 
los parametros G y 3“ que se obtienen mediante experimentaci6n. A 
continuacion se presentan algunas de ellas: 

1) Momentos. 

Contando con la expresion de la densidad poblacional y en con- 
juncion con las expresiones de momentos^ se pueden determinan 
los momentos 0, 1, 2 y 3 de la poblacion de cristales. A continua¬ 
cion se ejemplifica lo anterior mediante el calculo del momento 
0 . 

Momento Cero; Fraccion del numero total de cristales de tamano 
entre 0 y /. 

De acuerdo a la ecuacion (12.16) y la ecuacion (12.29) el numero 
total de cristales por unidad de volumen esta dado por la ex- 
presion: 


f-OO 

N-f = / exp 




dl 
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la cual puede resolverse para obtener, 


Nt = n^Gr (12.34) 

E1 numero de cristales por unidad de volumen de tamano entre 0 
y / es: 


Ni 


Ni 


n‘'Gr[l-axp(^) 


(12.35) 


de tal manera que la fraccion del total de la poblacion es: 


fracciir, = I' " <^^>1 

^ n'-Gr 

fraccion = i—exp(—A”) (12.36) 

donde X es uiia longitud adimensional dada por: 


Empleando uii proceditnieiito similar al aiiterior se pueden obte¬ 
ner los otros nioineiitos. Eii la Tabla 12.3 se preseiitaii las expre- 
siones de los [nonieiitos restantes. 

2) Tamano de cristal dotiiinaiite. 

La longitud de cristal a la ciial la deiisidad de la masa de cristales 
es maxinia se Hama tamano de cristal ilominante lp. 

La masa de cristales por unidad de volumen de solvente en un 
raiigo de tamano de los cristales esta tlada por: 
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Tabla 12.3: Momentas de un cristalizador RPMSM {X = //Gr). 


Momente 

Significado 

Total 

Fraccion 

0 

numero de 
cristales 

n^Gr 

l~e-^ 

1 

longitud de 
los cristales 

n“(Gr)=‘ 

l-(l + X)e-^ 

2 

area de los 
cristales 

2^^7»“(G7)« 


3 

masa de los 
cristales 

6<i>vPcn°(Gr)‘* 

1 - (1 + x"+ 


dM = pcHi^ndl (12.37) 

de la Tabla 12.3 la masa total de cristal por unidad de volumen 
es: 


MT=HvPcn°{GTY 

combinando las dos expresiones anteriores se tiene: 


(12.38) 


dW /3 n 
dl ~ 6(Gt)^ 


(12.39) 


donde W es la fraccion masa de cristales. Las ecuaciones (12.29) 
y la (12.39) conđucen a: 


dW P {-l\ 
dl “ 6(Gr)^^^*^ VGtJ 


(12.40) 


derivando con respecto a / la ecuacion (12.40) e igualando a 0 se 
obtiene; 


Id = 3Gt 


(12.41) 
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Este tamano caracten'stico de los cristales frecuentemente es uti- 
lizado como base para el diseno de cristalizađores. 

3) Coeficiente de variacion. 

El coeficiente de variacion es una mediđa de la dispersion de la 
densidad de masa alrededor del valor /đ y esta dado por: 

CV=‘^ (12,42) 

En el caso de la distribucion para el RPMSM este valor es aproxi- 
madamente del 50%. Tal dispersion es muy amplia para ser acept- 
able para algunos productos cristalinos como el aziicar comun. 

4) Densidad del magma, 

La masa de cristales por unidad de volumen de solvente Mt 
es funcion de los parametros cineticos y G {Tabla 12.3), y 
adem^ puede ser medida indepenđienteraente de la distribucion 
de tamano de cristales. Debido a lo anterior Mt puede ser uti- 
lizada para corroborar velocidades de nucleacion y crecimiento 
estimadas mediante analisis de mallas. Este proceđimiento se 
muestra en el Ejemplo 12.5. 

Ejemplo 12.5.- Evaluacion de G y B°. 

En un cristalizador experiniental la densidad medida de cristales 
en el magma es de 450 gldm^. Los resultados de los analisis de ma¬ 
llas generan los valores de G = 0.0327 mmjh y B° — 1.255 x 10^ 
numerojdm^ — h. (Datos del Ejemplo 12,3). La densidad de los cristales 
es de 1.335 gfcm^ y el tiempo de residencia es de 3.38 h. 

Comparar la densidad experimental del magma con la estimada a 
partir del analisis de inalias, 

Solucion: 

De acuerdo a la Tabla 12.3, 


Mr = 6c>vPcn^(GV)‘* 



f 
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Mt = 


sustituyendo valores, 


Mt = 6 X 1 X 1.335 


on'^ 


cm-^ 


Mt = 458 


(o.0327 ^ X 3.38 ft) 
9 


10^ mm? 

4 


1.255 X 10^ 
0.0327 ^ 


dm? 


E1 valor experimental de Mt — 450 gjdm? y el calculado de Mt = 
458 gjdm^ sugieren consistencia de los datos. 

El siguiente ejemplo muestra como una vez obtenidos los parametros 
cineticos, estos pueden ser utilizados para caracterizar una cristaliza- 
cion. 

Ejemplo 12.6.- Cristalizacion de sulfato de amonio. 

Un cristalizador RPMSM de 100 dm? es aliinentado a 50 dm^jh con 
una solucidn sobresaturađa de sulfato de amonio. 

La suspension de cristales es retirada a un flujo de 50 dm^/ft. Los 
estudic^ cineticos indican que la velocidad de nucleacion es de de 1,88 x 
10^ numerojdm^ — ft y la velocidad de crecimiento G es 0.056 mm/h. 
Los cristales presentan una densidad pc de 1.769 g/cm? y de acuerdo a 
su forma ~ 1. 

Estimar : 

a) El tamano de cristal dominante. 

b) El numero de cristales con un tamano menor o igual al tamano 

dominante. 

c) La fraccion del numero de cristales totales con un tamano igual o 

menor que el tamano dominante. 
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đ) La densidad de la suspension * 

e) Pređecir lafraccioti masa de cristales por tamano (utilizar tamafios 
de mallas estandares). 

Solucion: 

a) De acuerđo a la ecaacion (12.41) el tamano de cristal dominante 
es: 


h 
h 
h 

b) El numero de 

flo 

N ^ ndl 

J o 

o 6ien, 

N ~ {total de cristales){f raccion en el rango) 
de acuerdo a la Tabla 12.3, 


= 3Gt 



= 0.336 mm 


cristales N de tamano igual o menor a Id es: 


N 

con n” 


(n“Gr){l -e-^) 

BVG y X = ^ = 3 


N 

sustituyendo valores, 




N = 
N '= 


^1.88 X 10^ 

3.57 X 10^ 


7lU7)l 

drti'^ — h 
nam 


(bn^ 


100 dm^ 
50 ^ 
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c) De ax:uerdo a la Tabla 12.3 la fraccion de cristales de tamano en 
el rango 0 < / < /p es; 

(1 - e-^) = 0.95 

d) De acuerdo a la Tabla 12,3 la densidađ de la suspension esta 
dada por: 

Mt = e<f>vpcn'^{GT)^ 
sustituyendo valores con n“ = B^fG, 


Mr = (6){l)fl.769 ^)(-^U 

\ \1000 mm^) I 


1.88 X 10 


7 num 


dm^—h 


^0.056 


1000 

mm 100 
^ ^ 50 ^ } 


0.056 ^ 


Mt = 560 


dm^ 


e) De acuerdo a la Tabla 12.3, la fraccion masa de cristales con 
tamafio menor o igual a / es: 

Fracdan masa =1—{1+X + 

2 6 

de tal m£inera que la fraccion de masa retenida en la malla de tamano 


/ es 


Frac, masa retenida 


^ X^\ 

!<ia=(^l+A-+ —+—j 


.-X 


En la Tabla 12,4 se presentan los resultados obtenidos al utilizar la 
expresi6n anterior. 


12*4.2 Cristalizadores Continuos con Remocion 
Selectiva 

En un cristalizador RPMSM el control de la distribucion de tamano 
de los cristales es muy limitada. Las velocidades de crecimiento y nu- 
cleacion, estan determinadas por las variables de operacioii y la geome- 
tria del cristalizador. 
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Tabla 12.4: Resultados Ejemplo 12.6 inclso e). 


Malla 

Tamano 
( mm) 


Masa 
retenida. % 

20 

0.841 

7.51 

5.4 

28 

0.595 

5.31 

22.3 

35 

0.420 

3.75 

48.3 

48 

0.297 

2.65 

72.6 

100 

0.149 

1.33 

95.4 


Los cristalizadores continuos pueden hacerse mas flexibles mediante 
el uso de dispositivos para la remocion selectiva de cristales, lo cual 
altera el tiempo de residenda de los materiales que salen del cristaliza- 
dor, La fundon de estos dispositivos puede visualizarse mas facilmente 
en terminos de los modelos idealizados: 

- Mođelo de extracd6n de liquido. 

- Modelo de remodon de finos. 

- Modelo de remodon de gruesos. 

La extracd6n de h'quido consiste en la remocion de liquido libre 
de cristales dei cristalizador. Esto provoca un anmento de la densidad 
de cristales al interior del cristalizador y un aiimento en el tiempo de 
resiđencia de estos. 

El objetivo prindpal en la remocion de finos es la remocion continua 
de cristales cuyo tamano sea menor al espedficado. Despues de ser 
retirados los cristales se redisuetven y alimentan nuevamente al crista¬ 
lizador. Esto permite obtener cristales de inayor tamano. 

La remocion de gruesos consiste en remover los cristales cuyo tama¬ 
no sea mayor al especificado. 

Los efectos de cada dispositivo de remocion pueden ser descritos en 
terminos de la funcion de densidad poblacional Ti. 

En el caso de un modelo combinado de remocion ideal de finos 
y gruesos Ilamado modelo R-Z , los balances poblacionales conducen 
(Moyers y Rousseau, 1987) a las tres expresiones de intervale siguieiites: 
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1. - Para / < //: 

n = n”exp(£) 

2. - Para 1/ < I < Ic 

„ = „.exp(-i^^) exp 

3. - Para l>lc 

donde: 

//: Tamano mmimo aceptable de los cristales. 

tc‘. Tamano maximo aceptable de los cristales. 

R‘. Indice de remocion de finos. 

Z\ Indice de remocion de gruesos. 

Cuando 72 = 1 no existe remocion de Anos, cu^tndo Z = 1 no exlste 
remocion de gruesos. Un cristalizador con remocion tanto de finos como 
de gruesos, produce una distribucion de cristales con tam^u^o de cristal 
dominante alto y bajo coeficiente de variacion. 


(12.43) 


(12.44) 


12.4.3 Đalances de Masa y Energia en Cristaliza- 
dores Contiuuos 

En la optimizacion de un procese de separacion es necesario calcular la 
eficiencia en la recuperacion de produeto como fuiicion de las variables 
de diseno. 

De acuerdo con la Figura 12.17 en un proceso de cristalizacion el 
rendimiento estara dado por: 
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V*pw ■ 


R. 




Q i — 

T 

I 




■> 




Crisi«f« C 


Figura 12.17: cristalizador continuo general. 


D j P'sRa SRc 

Rend. =-- (12.46) 

donde: 

Fs'. Flujo masico de solvente en la alimentacion. [Mjt]. 

Ra,: Meisa de soluto por masa de solvente en la alimentacion. [MjM\. 

S: Flujo masico de solvente en la suspension de salida. [Mfi], 

R^: Masa de soluto disuelto por masa de solvente en la solucion de 
salida. [MjM]. 

Rg^: Masa de solvente evaporada por masa de solvente alimentada. 

[M/A/]. 

C\ Flujo masico de cristales eti la suspension de salida. [M/t]. 

E1 flujo de solvente F* y la fraccion masa libre de soluto ge- 
neralmente se fijan por las operaciones previas a la cristalizacion. La 
fraccion masa libre de soluto del soluto disuelto /?c, es la solubilidad 
del soluto en el solvente a la temperatura de operacion. Por lo tanto, el 
rendimiento puede ser controlado en cierto građo, mediante un control 
de la temperatura o cambiando el tipo de solvente. Otra variable que 
puede ser controtada en una cristalizacion es el flujo masico de solvente 
a la salida 5, mediante los difereiites modos de operacion de los crista- 
lizadores: 
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- En los sistemas con evaporacioii S disminuye debido a la corricnte 

de vapor producido y el rendimiento se incrementa. 

• En el modo de enfriamiento adiabatico la cantidad de vapor liberada 
esta fijađa por los balances de energia. 

- En los sistemas con evaporacion o en los sistemas combinados de 

enfriamiento adiabatico con evaporacićn, el disenador puede con- 
trolar la presion para fijar la temperatura y por lo tanto /Žc, asi 
como administrar calor externo para controlar 5, de tal manera 
que ambos efectos contribuyen a incrementar el rendimiento de 
la operacion. 

- Cuando la cristalizacion es solo por enfriamiento, el linico control 

sobre el rendimiento es la temperatura. 

La conclusion de la discusion anterior es que para una F* y 
dađos, y una relacion de solubilidad dada, el modo de la cristalizacion 
đetermina la recuperacion m^ima de soluto alcanzable. 

Para sistemas binarios es posible desarrollar expresiones para el 
rendimiento y las composiciones de las corrientes en funcion de: las 
condiciones de entrada, la cantidad de solvente evaporado y las condi- 
ciones dentro del cristalizador, A continuacion se presenta este proce- 
dimiento. 

De acuerdo a la Figura 12.17 el balance de masa total esta dado 
por: 

Es d" E^Ra — E^Rse S c/SRc (12.47) 

El balance de soluto esta dado por: 

FsRa = CaSRc (12.48) 

y el balance de solvente por: 

F, = F,H,, + 5 (12.4^J) 

Coinbinando las ecuaciones (12.47) y (12.48) se puede obtenei' ia 
ecuacion para el flujo de solvente, 
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S = 


F,(l - R,,) + F,(l - Rs,)Rc 
\ Rc 


(12.50) 


Combinando las ecuaciones (12.48) y (12.49) se puede obtener una 
ecuacion para el flujo masico de cristales, 


C = F,[R^ - (1 - (12.51) 


El rendimiento dado por la ecuacion (12.46) puede tambien ser ex- 
presado como; 


Rend. — 


C 


sustituyendo ta ecuacion (12.51) en la (12.52), 


(12.52) 


Rend. = 


R^~{l~R,e)Rc 

Ra 


(12.53) 


La ecuacion (12.53) permite calcular el rendimiento mediante los 
datos de diseno Ra, de equilibrio R^ y de operacion /J,*. 

La fraccion masa de cristales en la suspensićn de salida ST es; 


5r = 


C 

Fa + Fj/Ža - F^Rse 


combinando (12.51) y (12.54) se obtiene; 


(12.54) 


Ra — — Rse)Rc 

1 4 " Ra ~ Rse 


(12.55) 


Las ecuaciones (12.53) y (12.55) se simplifican para los modos de 
operacion particulares que se describen a continuacion. 


1.- Cristalizacion por Enfriamiento Indirecto 

En este caso no existe evaporacion de solveiite por lo que; 

= 0 (12.56) 

y las ecuaciones (12.53) y (12,55) se expi'e,san como: 
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Rend, = ^ (12.57) 

lia 

(12.58) 

2.- Cristalizacion Solo por Evaporacion 

En este caso la fraccion m^lsa de soluto eti la alimentaclon es igual a la 
fraccion masa en la solucion de salida, 

Ra = Rc (12.59) 

y las ecuaciones (12.53) y (12.55) se expresan como: 


Rend. = R^e 


(12.60) 


ST = 


RaR. 


1 +Ra- R,^ 


(12.61) 


3.- Cristalizacion por Evaporacion Adiabatica sin Reflujo 

En este caso a diferencia de los dos casos anteriores, ademas de los 
balances de masa se requiere efectuar un balance de energi'a para de- 
terminar la cantidad de solvente evaporado en el cristalizador. Este 
balance puede ser expresado en palabras como; 

[La velocidad de salida de calor por evaporacion del solvente.] 
es igual a \ 

[El calor liberado por la cristalizacion de enfriamiento.] 
mas 

[Entrada convectiva de calor.] 
mas 

[Calor liberado por cristalizacion por “salting out”] 

• y mediante la ecuadon; 


FsR^eK = Fs{Ra ~ Rc)^f A E^{\ + Ra)CpAT 

-\-FsRcRse 


( 12 . 62 ) 
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donde: 

AT: Temperatura de alimentacićn menos temperatura del cristaliza- 
dor. [grados]. 

Cp: Capacidad calon'fica de la atimentacion. [cal/M — građo]. 

At,: Calor de evaporacion del solvente. [cal/M\. 

\j: Calor de cristalizacion del soluto, [cal/M]. 

de tal matiera que las ecua^iones de enfrlamiento adiabatico son: 


_ Xj{Ra ~~ Rc) + C'pAT{l + Ra) 
~ a'v -x7+ltc 


Rend. = 


Ra-{l~R,,)R, 

Ra 


(12.63) 

(12.64) 


Ra-{\-Raa)Ra 

1 + fic — R»e 

Las ecuaciones anterjores pueden ser resueltas si se conoce la concen- 
tracion de soluto disuelto en la suspension de salida Rc- Generalmente 
es aceptable suponer que esta concentracion corresponde a la de satu- 
racion. Los sistemas en los cuales esto ocurre se Ilaman sistema tipo 
II o de rapido crecimiento, en oposicion a los sistemas tipo I donde 
la concentracion de salida Rc es raayor que la de saturacion debido al 
lento crecimiento en estos sistemas. 



Ejemplo 12.7,- Balances de masa y energi'a en un cristali 
zador adiabatico. 


Se desea analizar la variacion coii la presidn de operacion del ren- 
dimiento y la concentracion de solidos en la corriente de salida de un 
cristalizador. 

En las columnas (1), (2) y (3) de la Tabla 12.5 se muestraii ios datos 
de equilibrio para el sistema a cuatro presiones absolutas difeientes. 

La solucićii aiimentada al cristalizador conlit'iie 0.379 g de soluto 
por g de solvente y se alimenta a uiia temperatura de lOO^'C. El calor de 
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Tabla 12.5: Datos y solucion del Ejemplo 12.7. 


(1) 

(2) 

(3) 

(4) 

(5) 

(6) 

Presion 

T 

Rc 

Rse 

Rend. 

Sf 

mm de Hg 


g aotuto 

g aolv. evap. 

g erUtatoA 

g cristatcA 


a solvente 

Q Aotv^ afim. 

Q soluto aftm. 

g totalets 

160 

65 

0.100 

0.374 

0.835 

0.316 

135 

60 

0.072 

0.419 

0.890 

0.347 

90 

50 

0.043 

0.502 

0.944 

0.400 

60 

40 

0.028 

0.582 

0.969 

0.453 


Fuente: Moyers y Rousseau, 1987. 


Reproducidor coti permUo dc John WjJcy and Soiis. Copyrigljtr ©1987. Todos los derechos 


vaporizacion del solvente es de 100 cal/g, el calor de fusion del cristal es 
de 33.3 cal/g y la capacidad caloriflca de la solucion de 0.556 caljg—^C. 

Calcular la fraccion masa de cristales a la salida del cristalizador y 
el rendimiento bajo cada una de las presiones de operacion. 

Solucion: 

Considerando un sistema de cristalizacion tipo II, el flujo masico 
de evaporacion adiabatica de solvente puede calcularse utilizando la 
ecuacion (12.63) y aparece en la columna (4) de la Tabla 12.5. El 
rendimiento y la fraccion masa se calculan utilizando las ecuaciones 
(12.64) y (12.65), respectivamente. Estos valores aparecen en las colura- 
nas (5) y (6) de la Tabla 12.5. 

Tanto la fraccion masa de cristales como el rendimiento aumentan 
al disminuir la presion de operacion. 

Balances y Cinetica 

En el diseno de un cristalizador es necesario combinar las expresiones 
de la cinetica de la cristalizacion con los balances de masa y energia. 
El uso de la cinetica de la cristalizacion para el aiialisis y diseno provee 
una nueva dimension a las teciiicas de diseno dispoiiible. Contando 
con la cinetica de la cristalizacion es posible evaluar la sensibilidad de 
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la distribucion đe tamano de cristales a las diferentes parametros de 
operacion: 

- Tiempo de residencia. 

- Remocion de finos. 

- Remocion de gruesos. 

- Densidad de la suspension. 

• Temperatura. 

- Sembrado. 

- Operacion en serie. 

Ejemplo 12.8.- Diseno de un cristalizador continuo. 

Se desea disenar un cristalizador para producir 455 kg/h de un 
compuesto. Los criterios de diseno son los siguientes; 

- 75% de la masa de los cristales debe tener un tamano mayor a 

100 fint, 

- La fraccion de masa de cristales ST a I a salida debe ser de 0.5. 

- El rendimiento debe ser mayor a 0.95. 

Los datos y condiciones de operacion se presentan en la Tabla 12.6 
y los datos đe equilibrio se presentan en la Tabla 12.7. 

Los estudios realizados a nivel laboratorio y a nivet piloto en un 
cristalizador RPMSM, maiitenieiido constante Mt en 0.84 gjcm^ gene- 
raron la e>cpresi6n cinetica siguiente: 

8 “ = 42 , 699 ( 6 ')*^''*^ — . 

cnr — »n*n 

donde G esta en unidades de grnjmin y A'/v en 
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Tabla 12.6: Datos y condiciones de operacion del Ejemplo 12.8. 


Composicion aJimentacion 

ri 970 fi JoJuio 

g soivtnU* 

Temperatura alimentaeion 

m^c. 

Calor especifico de la suspension y solucion 

0.556 cal/g — o. 

Calor de evaporacion de! solvente 

100 caljg. 

Calor de cristalizacion 

33,3 caljg. 

Gravedad especifica de los cristales 

1.23. 

Gravedad especifica del h'quido 

0.84. 

Factor volumetrico del cristal 

1 . 


Fuente: Moyers y Rousseau, 1987. 


Rcproducida con cl pcrmiso dc John Wiley and Son». Copyrjght ©198T* Todos los dcrochos 
reservadoG. 


Tabla 12.7: Datos de equilibrio del Ejemplo 12.8. 


Presion 

mmfig 

T Cristalizador 

Rc 

masa scixtio 

masa solvtnie 

160 

65 

0.100 

135 

60 

0.072 

90 

50 

0.043 

60 

40 

0.028 

40 

30 

0.018 


Fuente: Moyers y Rx)usseau, 1987. 


Reprodudda con cj pcrmiso dc John Wile>' and Sons . Copynglit @1987. Todos los derechos 
rcservados. 
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nuTJi 

mtn 



Solucion: 

E1 diseno del cristaiizador se efectiia međiante los siguientes pasos: 

a) Elaboracion de los balances de masa y energfa. 

b) Estudio cinetico: Efecto del tiempo de resiđencia, punto de corte de 

finos // y propordon de remodon de finos, sobre la distribudon 
de lamano de cristales. 

c) Dimensionamiento y espedficadon de equipo. 

a) Balances de masa y energia. 

Los datos de equilibrio de la Tabla 12.7 sugieren una alta sensibili- 
dad de la solubilidad del soluto a la temperatura, de tal inanera que es 
factible la crlstalizadon por enfriamiento. 

Considerando un sistema de cristalizadoii tipo II y dos modos de 
cristalizadon; enfriamiento indirecto y enfriamiento adiabatico, los 
cakulos de rendimiento y fraccion masa de los cristales a la salida 
del cristaiizador, se pueden realizar međiante las ecuaciones (12.57) y 
(12,58) para enfriamiento indirecto, y međiante las ecuaciones (12.63), 
(12.64) y (12.65) para enfriamiento adiabatico. Los resultados corre- 
spondientes se presentan en la Tabla 12.8. 

De acuerdo a los balances de la Tabla 12.8 el modo de cristalizacion 
por enfriamiento indirecto, no permite cmnplir con la especificacion de 
diseno que establece una fraccion masa de cristales a la salida ST = 0.5, 
aun cuando se alcanza e] reiidiiniento deseado. 

EI modo de operacioti de eiifiiainieiito adiabatico tambien alcanza 
el rendimiento deseado, pero ni aiin a 40“C (60 mm de Hg) satisface 1? 
condicion de ST = 0.5. 

En base a lo anterior se selecciona e! tnodo de operacion adiabaticc 
con adicion de calor extei'no para producir mia solucion nias concen 
trada. 
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Tabla 12.8: Balances de masa y energi'a para Ejemplo 12.8. 



Enfriamiento Indirecto 

Enfriamiento Adiabatico 

T 

Rend. 

ST 

Rend. 

ST 

65 

0.74 

0.20 

0.83 

0.32 

60 

0.81 

0.22 

0.89 

0.35 

50 

0.89 

0.24 

0.94 

0.40 

40 

0.93 

0.25 

0.97 

0.45 

30 

0.95 

0.26 

0.98 

0.51 


Considerando la convenienda de una temperatura de operacion in- 
termedia que permita operar el condesador sin el uso de un agente con- 
densante refrigerado, se sugiere emplear una temperatura de operacion 
de en un cristalizador con calentamiento externo, La presion de 

operacion sera entonces de 90 mm de Hg (Tabla 12.7). 

Una vez tornada la decision anterior se puede calcular Rse mediante 
la ecuacion general (12.55), 


ižg - (1 - Rse)Rc 
1 + /lo “ Rse 

sustituyendo valores, 

0.379 - (1 - /e„) X 0.043 
1 + 0.379 - R,e 

se obtiene; 

Rse = 0.65 

Este resultado indica que es necesario remover el 65% đel solvente 
que entra para cumpllr con ST = 0.5. 

El balance de masa del sistema de acuerdo a la Figura 12.18 puede 
desarrollarse de la siguiente maiiera: 

En la corriente de sallđa, 


masa de cristales 


0.5 


masu total 
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Figura 12.18: Diagrama de flujo Ejemplo 12.8, 

455 ^ 

~ (5 + SRc) + 455 

como Rc ~ 0.043 (Tabla 12.7, T= SO^C) entonces , 

5 
SRc 

E1 balance global 


= 436.24 


kg de solvente 


= 18.76 


kg dc soluto disuelto 


de soluto es: 


de tal manera que: 


FsRa ~ C S Rc 


Fs 


F. 


455 f + 18.76 


0.379 


% 


k 



F,R^ = 473.76 


E! flujo de solveuLe evapoiado c?s: 


tu 

h 
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= 812.5 


h 

h 


El rendimiento de acuerdo a la ecuacion general {12.53) es: 


Rend. 

Rend. 

Rend. 


Ra-(l~Rse)Rc 

Ra 

0.379-(i-0.65) X 0.043 


0.379 


0.96 


El baiance de energi'a permite calcular el calor adicional necesario, 
y esta da4o por; 


Saiida dc cator por evaporacion del = Ooior iit^rodo durttnle ia cristalizadon 

+ £nCra<fa ca^or por coiivecctoti 
+ Calor iibcrado por Saltitig — Oat 
+ Calor 4uministrado 


y en forma de ecuacion como: 


EfRae^v ~ Ei{Ra ~~ Rc)^J + Ra)CpAT 

+ FgRcRse^f + Q 

de taJ manera que: 


Q = 1250 


S{[‘ 


^9 nn 1000 g 

65 7^ X 100 — X - ■ - - 
kg g kg 


(0.379 - 0.043) ^ X 33.3 — x 

kg g kg _ 


556 -H^xi^x(100 - 50)“C 


9-0 


- ^1 + 0.379 x0. 

n ^9 r. ^9 r.^ r. ^»1 1000 1 1 

- 0.043 7 ^ X 0.65 X 33.3 — x — ; — - ^ 

kg kg g kg J J 


Q = 


, cal 

1.818 X 10^ — 

b 
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Los balances de masa y energi'a permiten determinar los requeri- 
mientos para cumplir con dos cnterios de diseno: 

1 ) Rend. > 0.95 

2 ) ST = 0.5 

E1 problema de diseno restante consiste en determinar como cumplir 
con la distribucion de tamano de cristales. 

b) Estudio Cinetico. 

E1 tamano de cristal van'a con tiempo de residencia y con el sistema 
de remocion de gruesos y Unos. 

Para explorar la induencia del tiempo de residencia en el tamano de 
cristal đeseado, que de acuerdo ai criterio de diseno al menos el 75% de 
la masa đe cristales debe tener un tamano mayor a 100 /xm, se pueden 
combinar las expresiones siguientes: 

= kf,{Gy 



Mt — 6^vpcn‘’(GT)^ 

para obtener la siguiente ecuacion que permite relacionar r con G, 
G= / 

De acuerdo a los balances de masa, la masa de cristales por unidad 
de volumen de solvente en la suspension esta dada por: 


Mt 


Mt 


C 


Pt 

455 ^ 

[1250-(1250X0.05)] 

crri’* 


ii 

h 
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La fraccion masa de cristales menores a / = 100 (im {Tabla 12.3) 
esta dada por: 

Frac. masa = 1 - + X + 4- 

Para t = 107 mm, 


G = 0.328 

mtn 

la longitud adimensional es; 


87 ^ 

cm'' / 


\ 3.46 


/ * \ 0.46 

(s&)(S) x(107mm)< 


mm/ y y 


G = I 


6 x 1.23 X 42,699 


_ 100 (im 

(0.328 X 107 min) 

X = 2.85 

La fraccion de masa menor a 100 (im es: 

Frac. masa = 0.32 

En la Tabla 12.9 se muestran los resultados del resio de los calculos 
del efecto de la variacion del tiempo de residencia sobre la velocidad de 
crecimiento, el parametro X y la fraccion masa de cristales de longitud 
menor a 100 (tm 

De acuerdo a estos resultados el tamaiio de los cristales disniinuye al 
aumentar el tiempo de residencia. Esto se debe al niayor impacto de la 
sobresaturacion sobre la velocidad de nucleacioii C|ue sobre la velocidad 
de crecimiento. 

Se selecciona el tiempo de residencia de 315 mm para contiimar el 
diseno. Una disminucion mayor del tiempo de residencia podn'a evitar 
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Tabla 12.9: Efecto del tiempo de resideiicia sobre la fraccion masa de 
cristales menor a 100 fim. 


T 

min 

G 

fim/min 

A 

Adim 

Frac. masa 
< 100 pm 

107 

0.328 

2.8 

0.32 

315 

0.094 

3.4 

0.44 

630 

0.042 

3.8 

0.52 

1260 

0.019 

4.2 

0.60 

2520 

0.009 

1 _ ' 

4.7 

0.68 


el consumo de la sobresaturacion, provocando que este sistema de tipo 
II se conviertiera en mi tipo I. 

Una vez analizado el impacto del tiempo de residencia sobre el 
tamano de los cristales, se debe analizar el impacto del sistema de 
remocion de finos sobre ese parametre de diseno. 

Existen varias opciones para remocion de finos que se derivan de 
las posibles combinaciones entre el tamano de corte i/ y el mdice de 
remocion R. Es obvio que conforme Ij aumenta a R constante, la 
fraccion de cristales menor a 100 /im disminuye. Asi'mismo conforme R 
aumenta a // constante, la fraccion de cristales menor a 100 /im tambien 
disminuye. Este comportamiento se muestra en la Figura 12.19. La 
figura tambien muestra tres combinaciones de // y R que permiten 
cumplir con la tercer condicion de diseiio que establece que el 75 % de 
ia fraccion masa de cristales tenga una longitud mayor a 100 pm. 

Una R — 1.8 y una i/ = 60 pm son seleccionadas para el diseno 
final. 

c) Dimensionamiento. 

La masa de cristales en el interior del cristalizador se puede obtenei 
a partir del flujo y el tiempo de lesideiicia en el cristalizador, de lal 
manera que; 


= (815 )?(/?(,) 



Masa de a'isiales 
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igura 12.19: Sensibilidad del tamano del producto al tainano de corte 
e finos. Tornada de: Moyers y Rousseau, 1987. 

eproducida COD el pcrmi$o de John Wil«y and Sons, Copyrigkit ©1987. Todos los derechos 
:s«rvado&. 
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2,388.75 kg 


La masa de )a suspension en e] interior del cristalizador es: 


j . 2388.75 kg 

Masa at suspension = -r- 

0.5 g 

Masa dt suspension = 4, 777.5 kg 
E1 volumen de la suspension es: 


K 


susp. 


+ 


(2388.75 kg) 


1-23 ^ X X 


2388.75 kg 


0.84 -2- X 1°^-^ X 
cm 3 


1000 g 


1000 g 


Kusp. = 4786 dm^ 


Productividad 

Productividad 


455 ^ 
4786 dm^ 


0.095 


kg 


drn^ — h 


El area de la seccion transversal del cristalizador debera considerar 
el tamano de corte de finos que se desea separar. La Figura 12.20 
maestra el diseno conceptual del cristalizador. 


12*4.4 Cristalizadores Intermitentes 

La cristalizacioii intermitente es inuy utilizada en la fase de acabado de 
la produccion de antibidticos, acido cftrico y varios otros productos de 
peso molecular Intermedlo, cuyos volutiieiies de produccion son bajos 
(menores a 50 tonsjdia) y la aliineiitaciou dis)>onible es intermitente. 

AI igual que en la cristalizacion coiititiua, la forma de generar la 
sobresaturacion o modo de operacion deterjiiina en gran medida el 
rendimiento y la distribncioji <iei tamano da cristales en !a operaciori 
intermitente. Sin embargo, la operacion inlermitente tiene una mavor 
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Vapor 



Figura 12,20: Diseno conceptual que satisface las condiciones de diseno 
det Ejemplo 12,8, Tornada de: Moyers y Rousseau, 1987, 

R«producida co« el pemiiso de Wiley aiid Son». CopyrigJit ©1987, Todos los derechos 

reservados. 
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dependencia de ia forma como se genera la sobresaturacion. Cuando 
esta se genera por enfriamiento existen vari as formas de reali zario: 

- Enfriamiento con una fueiite externa de temperatura constante. 

- Enfriamiento a velocidad de transferencia de calor constante. 

- Enfriamiento a sobresaturacion constante, 

- Enfriamiento a velocidad controlada para optimizar el tamano de 

cristal y la pureza. 

El desarrollo de modelos y el anatisis de los cristalizadores intermi- 
tentes esta limitado por la disponibilidad de datos cineticos de velocidad 
de crecimiento de cristales y de de nucleacion. En terminos generales 
los metodos de diseno y analisis de cristalizadores intermitentes estan 
menos desarrollados que los de los cristalizadores continuos. Por otro 
lađo, existe un creciente interes en los experimentos intermitentes dado 
que se puede obtener mas informacion en un solo experimento y de 
cierta forma son mas faciles que los RPMSM. 

Uno de los principales problemas de los cristalizadores intermitentes 
es mantener la distribudon de tamaiio de cristales entre una corrida y 
otra. Esto se evita mediante el sembrado de cristales, y mediante el 
control de las condiciones de mezclado y enfriamiento. 

LfOs experimentos con cristalizadores intermitentes sembrados per- 
miten generar expresiones cineticas de crecimiento cuando se suprime 
la nucleacion. Para obtener la informacion relativa a la nucleacion, se 
requiereefectuar mediciones de distribucion de tamano. Debido a lo an- 
terior, el diseno de operaciones de cristalizacion intermitente requiere 
la generacidn de informacion experimetttal para determinar aspectos 
como: 

- Rendimiento potencial de la operacion, 

- Pureza de los cristales. 

- Permeabilidad del lecbo de cristales. 

- Curva de solubilidad-tem]>eratura. 
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- Distribucion de tamano de cristales. 


mediante experimentos donde se varia: la concentracion inicial de 
soluto, la temperatura final o el tiempo de operacion. 

Una de las desventajas de la cristalizacion intermitente sin control 
de la velocidad de enfriamiento, consiste en que este modo de operacion 
produce generalmente un producto de baja pureza y baja uniformidad. 
Esto se debe a que las velocidades de enfriamiento son mas altas al 
inicio del proceso, generando nn exceso de nucleacion con la conse- 
cuente dismiimcion de tamano de cristal dominante, asi como efectos 
de incrustamiento sobre las paredes de enfriamiento que reducen la 
transferencia de calor. Esto puede ser minimizado mediante un control 
de temperatura que permita una velocidad de enfriamiento variable. 

Cristalizacion Intermitente: Enfriamiento Controlado y Nu¬ 
cleacion Suprimida 

Los balances poblacionales para cristalizadores intermitentes son m^ 
complejos debido a que tanto la velocidad de crecimiento de los cristales 
Gy como la velocidad de nucleacion 5®, son funcion de la sobresatu* 
racion que es variable en el proceso intermitente, disminuyendo conti- 
nuamente desde su valor inicial hasta su valor al final del proceso, Por 
esta razon el enfoque de diseno utilizado en los cristalizadores continuos 
es poco util para los cristalizadores intermitentes. 

En la cristalizacion intermitente con enfriamiento controlado, ini- 
cialmente la generacion de sobresaturacion por enfriamiento es lenta 
debido a que los cristales son aiin pequenos. Conforme aumenta el 
area de los cristales la velocidad de generacion de sobresaturacion por 
enfriamiento tambien se aumenta. 

En los cristalizadores con control de temperatura se ha utilizado un 
enfoque empirico para determinar la curva de enfriamiento del sistema 
(la variacion de la temperatura con e] tiein])o dentro del cristalizador) 
debido a que es dificil establecer la cinetica del sistema. Esta curva es 
empleada para disehar el sistema de control, 

En enfoqueemirico se supone C|U(' al inicio de la cristalizacion todos 
los cristales tieneii el iiiismo tamatio y se busca determinar la diiiamica 
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que debe seguir la temperatura para mantener una velocidad de creci- 
miento constante. Con este proposito es necesario realizar un balance"^ 
de la cantidad de soluto de sobresaturacićii dentro del cristalizador el 
cual puede ser descrito en palabras como: 

[La variax:i6n de la masa de soluto de sobresaturacion] 
es igual a 

[La variacion de la masa de soluto de sobresaturacion por efecto de 
la temperatura] 
mas 

[La velocidad de consumo de soluto por crecimiento del cristal] 

[La velocidad de consumo de soluto por nucleacion] 

Las cristalizaciones intermitentes generalmente se desarrollan en la 
region metaestable para controlar el tamano del cristal minimizando la 
nucleacion. Esto requiere que los cristales sean sembrados para inicijtf 
ei crecimiento. En este caso la variacion de la masa de soluto de sobresa-; 
turaLcion y el consumo de masa por nucleacion pueđen ser despreciados,' 
simplificandose el balance anterior a los dos primeros terminos del lađo 
derecho, Este balance puede ser expresado con ayuda de las ecuaciones 
(12,5) y (12.6) de la siguiente forma: 


dc* 


-L + X 
fci. ^ ks 


{c-c) 


.'.I 


( 12.641 


donde At os el area de todos los cristales, variable que depende d^'J 
la velocidad de crecimiento, por lo tanto, | 


■ t \ f ore« ^ 

Aj = (numero de cristales) 1 — {gial ) 


(12.67) 

( 12 . 68 ) 


donde: 


M 5 : Mas^ total de los cristales sembrados. 
Ijft Longitud de los cristales sembrados. 
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en la ecuacion (12.68) G es la velocidad lineal de crecimiento del 
cristal dada por la ecuacion (12.11), es decir; 



(12.69) 


sustituyenđo las ecuaciones (12.68) y (12.69) en la ecuacion (12.66 
) se obtiene : 


dt 


(f) m 


{l. + Gif 


dado que c* es funcion de la temperatura, 


(12.70) 


đc* 

dt 

combinando (12.70) y (12.71), 


dc* dT 
dT dt 


(12.71) 


La ecuacion anterior permite obtener !a variacion de temperatura 
para mantener una velocid^ld de crecimiento de cristales constante. 
Esta expresiDn puede simplificarse si se considera un intervalo corto 
de temperatura donde la variacion de la solubilidad sea constante; en 
este caso la ecuacion (12.72) puede ser integrada para obtener: 


r = To- 


V 

ZGt ’ 

dc* 

h 

. ^ - 





(12.73) 


donde To es la temperatura a la cual los cristales inician su creci¬ 
miento. 

La ecuacion anterior puede expresarse adiniensionalmente utilizan- 
do la expresi6n de la longitud Bnal del cristal, 


// — /* + Gtj 


(12.74) 


donde t/ e§ el tiempo necesario ]>aia alcatizar //. A partir de la 
ecuacion (12.74) se define un tiempo adimensional r dado poi" 
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r 


Gt 


(12.75) 


y se define una longitud adimensional t; que caracteriza las veces 
que se incrementa ta longitud del cristal respecto a su tamano inicial 
dada por: 


V = 


lf~ls 

L 


(12,76) 


sustituyendo (12.75) y (12.76) en (12.73) se obtiene: 


r = 7;- 


fižt 1 

r 

V 

dc* 1 

(3vr) 

LđT J 



1 


(12.77) 


de acuerdo a la ecuacion (12.77) la masa final de los cristales menos 
la masa sembrada de los cristales esta dada por; 


M, = - T,) 


(12.78) 


combinando las expresiones (12.77) y (12.78) se obtiene laexpresi6n 
adimensional: 


T~To 

Tf-To 


■^(3/?t) 1+r?r + i(;?r)^ 
Mf [ 3 , 


(12.79) 


suponiendo que la densidad de cristales pc permanece constante s< 
puede đerivar la siguiente expresićn: 


Ml = /"iiV 

M, \l,) 


(12.80 


la cual puede ser simpliBcada para Is bajos, de acuerdo a la ecuacio 
(12.76) como: 


Ml 1 

Mj ^ 

y la ecuacion (12.79) se puede aproxinićU‘ a: 


(12.81 
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3 

To~Tj 


(12.82) 


que es la expresi6ii de la curva de enfriamiento que permite mantener 
un crecimiento coDstante y evitar la nucleacion inicial excesiva. 


Escalauiiento de Cristalizadores Intermitentes 

Para realizar el escalamiento de cristalizadores intermitentes se requiere 
desarrollar una expresion de la velocidad de nucleacion como funcion 
de la velocidad de enfriamiento, de la agi taci on y de la geometn'a del 
cristalizador. 

Dado que generalmente el mecanismo de nucleacion controlante 
a escala industrial es la nucleacion secundaria, varios criterios de es¬ 
calamiento se fundamentan en los aspectos de mezclado. Estos crite¬ 
rios plantean mantener constante entre las escalas algunos parametros 
como; 

- La potencia por unidad de volumen. 

- La agitacion. 

- La velocidad de punta del agitador. 

- La velocidad im'nima đel agitador que permita mantener la suspen- 

sion. 


Ejemplo 12.9.- Cristalizacion intermitente de acido succmi- 
co. 

Obtener la curva de enfriamiento para acido succi'iiico en el intervalo 
de enfriamiento de 30 a 20°C' y un tiempo de operacion de 120 min. 

Solucion; 

Utilizando la ecuacion (12.82), 
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Figura 12.21; Curva de eiifriamiento del Ejemplo 12.9. 


30 -r 

30 - 20 

T 

En la Figura 12.21 se presenta la curva de eiifriamiento que genera la 
expresi6n anterior . Inicialmente la temperatura permanece constante 
luego baja abruptamente. Este comportamieiito es caracteristico de 
de la cristalizacion intermiteiite coii control de temperatura (Qiu y 
Rasmuson, 1991). 



12,5 Sumario 

La cristalizacion es una operacion de acabado ampliamente utilizada a 
nivel industrial, que permite purificar uii soluto inediaiite la formacion 
de cristales. La fueiza im]>ulsora de la cristalizacion es la sobresatu- 
racion de la solucion, Exlstei] varias formas para generar la sobre- 
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saturacion en la solucion de interes, las cuales se basan ya sea en el 
enfriamiento de la solucion o en su calentamiento al vaci'o. 

La sobresaturacion que se logra en el cristalizador es la fuerza im- 
pulsora tanto de la nucleeicion (origen de los cristales) como de su creci- 
miento. Ambos fenomenos se asocian con la cinetica de la cristalizacion. 

Existen varios tipos de cristalizadores que pueden ser operados ya 
sea en forma continua o intermitente, El diseno de los cristalizadores 
continuos esta apoyado por los balances de mćisa, energia y pobla- 
cionales que se realizan en este tipo de equipos. El diseno de los cris¬ 
talizadores intermitentes se ha desarrollado en forma empi'rica que 
el de los continuos. 
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12.6 Problemas 

12.1.- En el estudio cinetico de la cristalizacion por enfriamiento de 
Na2S04,tH20 (Graber y Taboada, 1991) en un cristalizador RPMSM 
de forma dlmdrica de 15.2 cm de điametro y 39 cm de altura, cuando 
el cristalizador operaba en estado estacionario, se obtuvo una muestra 
de cristales contenidos en 2.04 / de solvente, con las siguientes carac- 
ten'sticas: 


Malia No. 

Tamano de 
abertura de 
malia 
(mm) 

Masa en la 
malia 

ig) 

16 

1.180 

9.12 

18 

1.000 

32.12 

20 

0.850 

39.82 

30 

0.600 

235.42 

40 

0.425 

89.14 

50 

0.300 

54.42 

70 

0.212 

22.02 

100 

0.150 

7.22 

140 

0.106 

1.22 

Fondo 


0.50 


Los cristales tlenen una densidad de 1.464 gjcm^ y un factor geo- 
metrico de volumen de 0.553. El tiempo de residencia fue de 0.622 h. 
Calcular; 

a) La masa total de cristales en ia muestra. 

b) La variacion del numero de cristales con el tamao de cristal. 

c) La velocidad de crecimiento de cristales. 

d) La velocidad de nucleacion de cristales. 

e) La densidad experimental de cristales. 

f) La densidad estimada de cristales. 

a) Resp. 491 g c) Resp. 0.322 minjk d) Resp. 1.045 x 
10^ numfl ~ h e) Resp. 240.68 (j(l f) Resp. 253.8 gjl 

12.2.- Se realiza una cristalizacion inteimitente enfriando una solu- 
cion de acido citrico de 60 a 40‘’C'. En esta region la variacion de la 
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solubilidad de equilbrio del acido citrico es de 0.006 gjcrr? —°C (Bohlin 
y Rasmuson, 1992). 

Los cristales al sembrarse tienen una longitud caractenstica inicial 
de 90 con factores geometricos de area y volumen de 3.1 y 0.52, 
respectivamente. La densidad de los cristales es de 1.54 gfcrr?. La 
concentracion de cristales sembrados es đe 7.7 x 10“® glcm^. E1 tamano 
final del cristal es de 1,000 fim. La sobresaturacion esperada durante 
la cristalizacion es de 0.2 glar?. EI crecimietito de los cristales esta 
controlado por la difusion con un coeficiente de transfereiicia de masa 
de 4.5 X 10“® cmjs 

Calcular: 

a) El incremento adimensional del tamano de cristal 

b) La velocidad de crecimiento de los cristales. 

c) El tiempo necesario del proceso. 

d) La expresi6n de la curva de enfriamieiito de acuerdo a la ecuacion 
(12.77). 

e) La expresi6n de la curva de enfriamiento de acuerdo a la ecuacion 
(12.82) 

a) Resp. 10.11 b) Resp. 0.042 cmfh c) Resp. 2.18 h 

12.3. - Una solucion salina que pesa 10,000 Kg con 30% en peso de 
Na2COz se cristaliza en forma intermitente por enfriamiento hasta una 
temperatura de 20‘’C. La sal cristaliza como decahidrato y presenta 
una solubilidad a la temperatura bnal de 21.5 Kg de NazCOz anhidro 
por 100 Kg de agua. 

a) Estimar el rendimiento de la opereicion cuando no existe evapo- 
racion de agua. 

b) Estimar el rendimiento de la operacion cuando se evapora el 3 % 
del peso total de la solucion. 

a) Resp, 78.5 % b) Resp. 81.9 % 

12.4. - En una cristalizacion intermitente se procesan 4,546 Kg de 
una solucion acuosa que contiene 47 Kg đe FeSO^i por cada 100 Kg 
de agua, enfriandose de 54.4“C liasta 26.6‘’c para obtener cristales de 
FeS04 ■ IH^O. La solubilidad del sulfato a la temperatura final es 
de 30.5 Kg de FeSO^ anhidro por cada 100 Kg de agua. La capaci- 
dad caloriTica promedio de la alinientacion es de 0.7 caljg'^C. El caloi' 
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đe cristalizacion de ios cristales liidratados puede considerarse igual a 
—4.4 Kcal/gmol. 

Calcular; 

a) La masa anhidra đe cristales. 

b) E1 rendimieiito de la operacion. 

c) E1 calor removido cuando no hay evaporacion de agua. 

a) Resp. 683.2 Kg b) Resp. 47 % c) Resp. —108,258 Kcul. 

12.5. ' Estimar la masa de cristales que se requiere sembrar en uii 
cristalizador intermitente para alcanzar una densidad de cristales de 
250 g/l., cuando se desea incrementar la longitud caracten'stica del 
cristal de 100 a 1000 gm, suponiendo que no existe nucleacićn y que la 
densidad del cristal permanece constante. 

Resp. 0.25 g/l 

12.6. - Obtener la distribucion teorica de cristales de la corrida 2 del 
Ejemplo 12,4, para las mallas 20, 28, 35, 48, 65, 100, 115, 150 y 200, 

Resp. 4.42 % de masa retenida en la malla 65. 

12.7. ' Una solucion que contiene 200 g de aeido citrico por cada 
100 g de agua, se somete a un proceso de cristalizacion intermitente al 
vacio, a una temperatura de 20'’C. A esta temperatura la solubilidad 
del acido es đe 0.59 g/g de agua. 

Estimar la cantidad de agua que es iiecesario evaporar para obtener 
una recuperacion del 90% en esta operacion, 

Resp. 33.89 % 
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13.1 Introduccion 

E1 secado es el tiltimo pašo en la recuperacion de ciertos productos 
biotecnologicos. Consiste basicamente en la reduccion del contenido de 
solvente del producto por medio de una evaporacion o una sublimacion. 
Tiene como proposito estabilizar el producto, preservar su actividad, 
reducir su volumen o recuperar el solvente. 

Existen varias formas de secar un material. En el caso de produc¬ 
tos biologicos una limitante en la selecclon del metodo de secado, es 
la temperatura que puede soportar el material de interes sin perder 
activideid, de tal manera que las alternativas para estos materiales son 
mas limitadas. 

En la practica de secado el solvente generalmente es agua y el medio 
hacia donde esta se elimina es aire. Por esta razon, el analisis del secado 
se basa fundamentalmente en los sistemas aire-agua, sin embargo los 
resultados que se logran pueden ser generalizados a otros sistemas. 

Siendo el secado una operacion limitada por el equilibrio en la 
seccion 13.2 sobre fundamentos, se revisan los conceptos basicos del 
equilibrio de los sistemas agua-aire. Asimismo, se revisan las formas 
de efectuar una operacion de secado y, las expresiones basicas para el 
calculo de la velocidad de secado y la velocidad de desactivacićn de 
compuestos terinicamente labites. En la seccion 13.3 sobre equipo, se 
presenttin los principales tipos de secadores utilizados en los pi-ocesos 
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biotecnologicos. Los principios de disefio de algunos tipos de secadores 
se presentan en la seccion 13.4. 


13.2 Fundamentos 

Kl analisis de la operacion de secado requiere conocer las relaciones de 
equilibrio que implica la distribucion de agua entre dos fases: la solida 
del material a secar y la gaseosa del aire seco que sirve como medio 
para tal efecto, Ademas, es necesario conocer las diferentes formas 
en que puede ser conducida una operacion de secado. Asimismo, se 
requiere el conocimiento de la cinetica de secado que depende de la 
velocidad de transferencia de calor y de la velocidad de evaporacion. 
Una cinetica necesaria de considerar en esta operacion que no tiene 
paralelo en otras, es la velocidćid de desactivacion del material de interes 
por efectos termicos. 

De acuerdo a lo anterior en esta seccion se revisan los siguientes 
aspectos de la operacion de secado; 

• Las relaciones de equilibrio que limitan la operacion. 

• Los metodos diponibles para realizar la operacion. 

• La velocidad de secado que determina el tiempo para llevar a cabo 
la operacion. 

• Los efectos colaterales del secado. 

13.2.1 Equilibrlo y Propiedades Termicas 

Si un solido humedo se expone a una corriente continua de aire, pued 
ganar o perder huinedad depeiidieiido de la presion de vapor que ejeiz 
el agua del solido, y de la presion de vapor de la corriente del airt 
Si la presion de vapor del agua dei solido es inayor que la presion d 
vapor del aire, entonces el solido pierde liumedad, en el caso contrari 
su humedad aumenta. Cuando la presion de vapor del agua del solid 
iguale la presion de vapor de la corriente de aire, entonces el sisterr 
estara en equilibrio. 
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Figura 13.1: 


Curva de equilibrio para secado de un solido. 


La presion de vapor que ejerce la humedad contenida en un solido 
depende de la forma de la humedad, el tipo de solido y la temperatura, 
En la mayoria de los materiales biologicos se pueden distinguir dos 
formas đel agua contenida en el solido; agua libre y agua ligada. 

El agua libre se caracteriza por ejercer una presion de vapor igual 
a la del agua pura. Este tipo de agua se localiza en los espacios entre 
l 2 is ceiulas de los materiales o en los capilares de precipitados porosos. 

El agua ligada se caracteriza por ejercer una presion de vapor menor 
a la del agua pura. Este comportamiento lo presenta el agua cuando 
esta contenida en el interior de ceiulas, en algunos caldos los solutos 
alteran sus propiedades o forma enlaces con sustancias organicas. 

En la Figura 13.1 se presenta una curva de equilibrio tipica de un 
material biologico a una temperatura dada. Se distinguen dos zonas 
caracten'sticas: la zona de humedad no ligada y la zona de humedad 
ligada. En el eje de las ordenadas se grafica la humedad reiativa del 
aire dehnida como: 


Hr = 


presion parcial dei agua en el aire. 
presion de vapor del agua pura. 


(13.1) 


y en el eje đe las abscisa^ fa liurnedatl del solido defiiiida conio: 
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VV = 


masa agua 


(13.2) 


masa seca de soHdo 

esta definicion es litil cuando !a masa đe solido es constante. 

La zona de humedad no ligada que se muestra en la Figura 13.1 
comprende desde cero humedad hasta una humedad tal que la presion 
de vapor del solido es igual a la del agua pura. Un solido con tal 
humedad estara en equilibrlo con aire cuya presion parcial de vapor sea 
igual a la del agua pura, es đecir, cuya humedad relativa sea igual a 
la uniđad. En la zona de humedad no ligada, la humedad del solido 
puede ser mayor pero su presion de vapor es constante e igual a ta del 
agua pura. De tal manera que la Hr permanece constante e igual a la 
unidad. 

En la operacion de secado se requiere conocer, a diferentes tempera- 
turas y prestones, las propiedades termicas y las relaciones de equilibrio 
del solvente en el solido y del aire que se utilice para secar. Debido a 
que el agua no ligada se comporta como agua pura, las relaciones de 
equilibrio de los sistemas aire-agua pueden ser utilizados para tal efecto. 
Asimismo, estas relaciones de equilibrio agua-aire son requeridas para 
describir el comportamiento del aire que se utiliza en la operacion de 
secado, dado que este generalmente es calentado antes de usarse. Las 
relaciones đe equilibrio vapor de agua-aire se presentan en forma de car- 
tas psicometricas como la de la Figura 13.2, la cual ha sido desarrollada 
a la presion de una atmosfera. 

Para utilizar adecuadamente la carta psicometrica es necesario ma- 
nejar varios terminos, algunos de ellos referidos a la masa de aire seco, 
ya que en un proceso de secado esta cantidad puede considerarse cons- 
tante. A continuacion se describen diez de estos terminos. 

l.-Humedad. La humedad H de una mezcla aire-agua se define 
como la masa đe vapor de agua por unidad de masa de aire seco. 

^ _ masa agua 
masa aire seco 

Utitizando la ecuacion general de los gases ideales se puede expresar 
la ecuacion (13.3) como: 


jj ^( Pa \ (^\ 
\Pt-Pa) \Mb) 


( 13 . 4 ; 



Hiimvctedj fcg mczda/kg ftln *«go 
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Figura 13,2: Carta psicometrica agua-aire* Presion de iiiia atmosfera. 
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donde: 

Pa' Presion parcial del agua eti el aire. 

Pt'. Preson total de la mezcla aire-agua. 

Ma‘ Peso molecular del agua (18 g/mol). 

Ms'. Peso molecular del aire (29 g/mol). 

Se puede deducir de la ecuacion aiiterior que la humedađ solo de- 
pende de la presion parcial del agua y de la presion total del sistema. 

2.-Humedad de saturacion. Una mezcla aire-agua esta saturada 
a cierta temperatura y presion, cuando la presion parcial del agua en 
la mezcla es igual a la presion de vapor del agua pura , de tal manera 
que: 




( 


Pas \ (^\ 
Pt-PasJ \MbJ 


(13.5) 


donde Pas es la presion de vapor del agua pura a la temperatura y 
presion dadas y Hs es la humedad de saturacion.. 

3.-Porcentaje de humedad. El porcentaje de humedad se deflne 
como la relacion porcentual de la humedad con respecto a la humedad 
de saturacion, es decir 


%M=^x 100 (13.6) 

Hs 

4.-Relaci6n entre % H y Hr. Es necesario advertir que el por¬ 
centaje de humedad no es igual al porcentaje de humedad relativa, 
Esto puede ser demostrado combinando las ecuacion es (13.4), (13.5) y 
(13.6), 



y comparar este resultado con la ecuacion (13.1). 
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Ejemplo Calculo de humedad a partir de datos de 

presion de vapor. 

Ei aire de una habitacion tiene una temperatura de 20°C y la presion 
es de una atmosfera. La presion parcial del agua en el aire es de 12 mm 
de Hg. Calcular: 

(a) La humedad, H. 

(b) La humedad de saturacion, Hs> 

(c) El porcentaje de humedad, % H. 

(d) El porcentaje de humedad relativa, % Hr. 

Solucidn: 

(a) La humedad H puede calcularse.aplicando la ecuacion (13.4), 


H 

H 


12 mm de Hg 


fiji 

Kmot 

(760 — 12) mm de Hg 


29 -Ks- 
Kmotj 


đc agua 

Kg de aire eeco 


(b) En tablas de vapor puede encontrarse que a 20®C la presion de 
vapor de agua es de 17.5 mm de Hg. Aplicanđo la ecuacion (13.5), 


Hs 


Hs 


17.5 mm de Hg ] 



(760 — 17.5) mm de Hg\ 




0.0146 


Kg de agua 
Kg de aire seco 


(c) Mediante la ecuacion (13.6) y los resultados anteriores, 


%H 

%H 


0.01 

0.0146 

68.4% 


X 100 


(d) Aplićando 1 a ecuacion (13.1), 
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Tabla 13.1: Datos y solucion del Ejempio 13.2. 


Ti^C) 

Pas {KPa) 

U ( Kg dt agua \ 

^ y Kg atre aeco ) 

3 

0.7577" 

6,0047 

18 

2.0640 

0.0129 

33 

5.0340 

0.0324 

60 

19.9400 

0.1521 

75 

38.5800 

0.3816 

90 

70.1400 

1.3958 

95 

84.5500 

3.1275 



%Hr 
%Hr 

Ejempio 13,2,- Curva de 100 % de humedad, 

Construir una grafica de la humedad de una mezcla aire-agua en el 
rango đe 0 a 100 “C, considerando una presion total de una atmosfera 
y la presion parcial del agua en la mezcla como la correspondiente a la 
presion del agua pura a cada temperatura. 

Solucion: 

En las columnas (1) y (2) de la Tabla 13.1 se presenta la presion de 
vapor para el agua pura a varias teinperaturas en el rango considerado. 
Estos valores son obtenidos de tablas de vapor. 

En la columna (3) de la Tabla 13.1 se eiicuentran los datos dc 
Hs calculados mediante la ecuacion (13.5) a una jjresion total đe una 
atmosfera (101.33 KPa). Ei valor de //s tiende a infinito conforme la 
presion de vapor se aproxima a la temperatura de ebullicion del agua. 

La curva de 100 % de humedad de la carta psicometrica (Figura 
13.2) representa la solucion grafica de e.ste ejemj>!o. La curva de 50 


12 mm de Ha 

= - 7 —^ X 100 

17.6 mm ae Hg 

= 68.57% 
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% de humedad de la carta psicometrica puede trazarse tomando la 
mitad de la distancia verticai entre la curva de saturacion y el eje de la 
temperatura, a cada temperatura. 

5. -Punto de rocfo. El punto de ročio de una mezcla aire-agua es 
la tempertura a la cual dicha mezcla (sin estar en contacto con agua) 
se satura al ser enfriada a presion total constante. Cuando una mezcla 
en su punto de ročio se enfn'a mas alla de este punto, el vapor de agua 
condensa formando una neblina o ročio. En este proceso la humedad 
de la mezcla no cambia, de tal manera que se puede calcular el punto 
de ročio de una mezcla utilizando la carta psicometrica. 

Ejemplo 13.3.- Catculo del punto de roci'o de una mezcla 
aire-agua. 

Estimar el punto de ročio de una mezcla aire-agua con 20 % de 
humedad que se encuentra a 55®C y a una atmosfera de presion. 

Solucion: 

Sobre la carta psicometrica (Figura 13.2) se localiza el punto 55?C 
y 20 % humedad, horizontalmente se avanza hacia la curva de 100 % 
humedad y se lee la temperatura de ročio de 26.5'’C' en el eje T. Todas 
las mezclas con humedad de 0.023 tendran el mismo punto de ročio. 

6. -Calor humedo de una mezcla aire-vapor de agua. £1 calor 
hiimedo es la capeicidad calorifica de la mezcla aire-vapor de agua, y es 
el calor necesario para incrementar un građo centigrado la temperatura 
de una mezcla aire-vapor de agua, por Kg de aire seco de la mezcla, o 

Cs = CB + fiCA (13.7) 

donde: 

Cs’ Calor hiimedo de la mezcla en KJfKg aire seco K. 

Cb: Capacidađ calorifica del aire seco. 1.005 KJfKg aire seco K. 

Ca'. Capacidad calorifica del vapor de agua. l.88KJ/Kg vapor K. 

KJ: Kilojoules, unidad de energia. 
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Dado que las capacidades calorificas pueden considerarse constan- 
tes en el intervale normal de temperaturas, la ecuacion (13.7) puede 
expresarse como: 


Cs = 1.005+ 1.884// 


KJ 

Kg aire seco K 


(13,8) 


Cuando no existe cambio de estado (evaporacion o condesacion) 
el calor necesario para inerementar la temperatura AT grados de una 
masa ms de aire y su vapor acompanante, puede ser calculada con la 
siguiente expresi6n: 


Q = msCs^T 


(13.9) 


Ejemplo 13.4.- C^culo del calor humedo de una mezela 
aire-agua. 

Calcular el calor humedo de una mezela aire-vapor de agua que se 
encuentra a y presenta una humedad //=0.08 Kg de agua /Kg 
de aire seco. Utilizar el valor calculado para estimar el calor necesario 
para inerementar 15 grados la temperatura de 5 Kg de aire seco y su 
vapor acompanante. 

Solucion: 

a) El calor humedo puede calcularse utilizando la ecuacion (13.8), 


Cs = 1.005+ (1.884)(0.08) 


KJ 


Cs = 1.156 


KJ 


[ Kg aire seco —" K J 


Kg aire seco —“ K 
b) El calor necesario puede calcularse utilizando la ecuacion (13.9), 


Q = 5 Kg de aire seco x 1.156 — - ^— - rr x 15 °K 

ng aire seco —** A 

Q = . 86.7 KJ 
Q = 363 Kcal 
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7.- Volumen humedo. E1 volumen hiimedo es el volumen total de 
una mezcla aire-vapor de agua por Kg de aire seco a la presion de una 
atmosfera. De acuerdo a la ley de los gases ideales el volumen humedo 
puede calcularse mediante: 


Vh = (0.00283 + 0.00456i/) (T + 273) 


mezcla 
Kg aire seco 


(13.10) 


8.- Entalpia total. La entalpia total de un Kg de aire seco y su 
vapor acompahante referida a una temperatura T^, esta dada por el 
calor sensible de la mezcla aire-vapor de agua mas el calor latente del 
vapor de agua a la temperatura Tg, esto puede expresarse como: 


Ent. = Cs{T - n) -t- HXo (13.11) 

Cuando = O^C el calor latente A^, =2,502 KJjKg y la ecuacion 
(13.11) se expresa como: 


i 


(13.12) 

en la ecuacion anterior T esta en "C. 

9.-Curvas de saturacidn adiabatica. Conslderese un proceso 
como el que se maestra en la Figura 13.3. En este, una mezcla aire- 
vapor de agua a una temperatura T y una humedad //, se pone en 
contacto con agua a una temperatura Ts (menor que T), de tal manera 
que la mezcla aire-vapor al alcanzar el estado estable sale con una 
humedad saturada Hs a una temperatura Ts (el aire cede calor sensible 
para evaporar el liquido). No fluye calor hacia dentro o hacia fuera del 
sistema y al fenomene se le denomina proceso adiabatico. 

Efeetuando un balance de energia en la mezcla aire-vapor se obtiene, 

entalpia a la entrada = entalpia a la salida. 

si se toma como temperatura de referenci a Ts este balance se expresa 
como: 


Ent. = (1.005 -I- 1.884f/)r -I- 2502// 


kJ 


\Kg aire secoj 
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Figura 13.3: Proceso adiabatico. 


Cs{T - Ts) + HXs = Cs{Ts ~ Ts) + NsXs (13.13) 

combinado ias ecuaciones (13.8) y (13.13) se tiene; 


H-Hs Cs (1.005 + 1.884H) 

rrjv=-A7- 

Las curvas de saturacion adiabatica de la carta psicometrica (Figura 
13.2) han sido construidas utiltzando la ecuacioii (13.14). 

En el caso que el contacto no sea suficiente para alcanzar Hs y Ts & 
la salida, la mezcla presentara una temperatura y una humedad menor, 
localizađas sobre la misma linea de saturarion adiabatica. 


Ejemplo 13.5.- Saturacion adiabatica. 

Se tiene una mezcla aire-vapor a 80"C con una humedad de 0.032 
Kg de agua / Kg aire seco. Si este aire se eiifria y humidifica adiabati- 
camente, estimar: 

a) La temperatura y humedad fiiial si la mezcla alcanza un 90 % de 
humedad. 

b) La temperatura y humerlad final si la mezcla sale sat u rada. 

Solucion: 

a) Sobre la carta psicometrica se localiza la temperatura y humedad 
que representa a la mezcla original. Entonces esta mezcla se humidifica 
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y enfna adiabaticamente, stguiendo una curva de saturacion adiabatica, 
hasta el cruce con la curva de 90 % de humedad donde se lee: 


T 

H 


43"C' 

0.049 


Kg d& agua 
Kg de aire seco 


b) Continuando sobre la misma linea de saturacion adiabatica hasta 
la interseccion con la curva del 100 %, se puede leer; 


Ts 

Hs 


_ Kg de agua 

0.05 -7^-^- 7^ - 

Kg de atre seco 


10.- Temperatura de bulbo humedo. La temperatura de bulbo 
hiimedo es la temperatura de estado estable que alcanza una pequeha 
masa de agua cuando se pone en contacto con una corriente de aire en 
condiciones adiabaticas. 

Para determinar temperaturas de bulbo humedo se puede utilizar 
un termometre cuyo bulbo se recubre con una tela impregnađa de agua. 
El termometre se sujeta mediante una cuerda y se hace girar en el aire. 
Si el aire no esta saturado se produce un descenso en la lectura del 
termometro debido a la evaporacion de agua de la tela. La lectura final 
de estado estacionario es la temperatura de bulbo humedo (en contra- 
posicion, a la lectura normal del termometro se le Hama temperatura 
de bulbo seco). 

Para sistemas aire-agua (unicamente) la descripcion del proceso 
adiabatico del bulbo humedo puede realizarse en forma satisfactoria 
mediante la ecuacion de saturacion adiabatica. 

La importancia practica del analisis anterior, es que mediante me- 
diciones de temperaturas de bulbo humedo y bulbo seco, y con auxilio 
de la carta psicometrica, es posible determinar con relativa facilidad la 
humedad de mezclas aire-vapor de agua. 
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Ejemplo 13.6.- Determinacion de humedad. 

Una mezcla de aire-vapor de agua tiene una temperatura de 7Q°C, 
La temperatura de bulbo humedo de esta mezcla es de 30®C. Calcular 
la humedad de la mezcla. 

Soluclon: 

Se puede suponer que la temperatura de bulbo humedo es igual 
a la temperatura de saturacion adiabatica. Recorriendo la curva de 
saturacion adiabatica de SO^C hasta la temperatura de bulbo seco de 
se puede leer la humedad de 0.01 Kg agua/Kg aire seco. 


13.2.2 Metodos de Secado 

E1 metodo de secado que debe ser utilizado en un bioproceso depende 
del tipo de prođucto, sus propiedades fisicas, su tolerancia a la tempera¬ 
tura y los requerimiento8 de proceso en cuanto a la forma de operacion 
ya sea intermintente o continua. 

Los metodos de secado se pueden clasificar de acuerdo a la forma 
de transferir calor y eliminar el solvente en dos tipos: 

- Metodo adiabatico. 

• Metodo no adiabatico. 

Metodo Adiabatico 

Este metodo consiste en adicionar calor por medio de aire caliente. Los 
secadores por aspersion y los secadores de tipo instantaneo operan de 
acuerdo a este metodo. Son utilizados para secar particulas que no 
toleran altas temperaturas como proteinas unicelulares y enzimas. 

Metodos no Adiabaticos o por Conduccion 

En el secado no adiabatico el calor se proporciona en forma indirecta por 
conduccion a traves de una pared metalica. Generalmente los secadores 
no adiabaticos o])eran a presioii reducida y se emplean para el secado 
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de cristales y precipitados, donde las temperaturas de secado deben ser 
menores a 

E1 secado por congelamiento, un caso de secado no adiabatico, se 
efectua por sublimacion de agua congelada empleando bajas presiones 
y temperaturas. Se emplea para secar proteinas terapeuticas que no 
toleran temperaturas arriba de ias ambientales. 


13.2.3 Velocidad de Secado 

En el diseno de secadores, ademas de las relaciones de equilibrio, es 
necesario establecer relaciones que permitan determinar la velocidad 
del secado o el tiempo de secado, Debido a que el conocimiento de 
los mecanismos b^icos del secado no es completo, frecuentemente es 
necesario efectuar međiciones experimentales de la velocidad de secado. 

Cuando se seca un solido ocurren dos procesos fundamentales y en 
forma simultanea: 

- Se transfiere calor para evaporar un liquido. 

- Se transfiere masa: como h'quido o vapor al interior de solido, y como 

vapor del solido al aire. 

Los factores que controlan la velocidad de estos procesos determinan 
la velocidad del secado. Los mecanismos de transferencia de masa estan 
intimamente relacionados con el tipo de sćlido a secar (homogeneo, 
granular, etc), mientras que la forma de transferir calor depeiide del 
metodo de secado (adiabatico o no adiabatico). 


13.2.4 Efectos Colaterales del Secado 

Cuando el secado de un material no se realiza apropiadameiite, se pre- 
sentan danos que afectan la calidad del producto, En el caso de pro- 
ductos biotecnologicos los danos tipicos que se presentan en el secado 
son: endurecimieiito, deshidratacidn quimica y desnaturalizacion. 

E! fenomeno de endurecimiento se preseiita cuando la velocidad de 
secado es muy alta y el solido forma una capa interior ii ii med a y una 
capa exterior'seca e impermeabie, que itnpide la evaporaclon y el secado 



760 


CAPiTULO 13. SECADO 


apropiado. Este fenomene pueđe evitarse desminuyendo la velocidađ 
de secado. 

La deshidratacion quimica consiste en la etiminacion de agua de )a 
estruetura molecular del produeto y tambien se origina por una veloci- 
dad de secado alta. 

E1 tercer tipo de dano es la desnaturalizacion que sufren las pro- 
temas en el secado. Este proceso generalmente sigue una cinetica de 
primer orden que depende de la concentracion de agua, la temperatura 
y el tiempo, de acuerdo a la siguiente expresi6n: 

^ (- 4 =) 

donde: 

Pr: Medida de la concentracion de la proteina no desnaturalizada. 
kg: constante caracten'stica del material. 

E: Energia de activacion del matenal. [cal/mol], 

R\ constante de los gases ideales. [cal/mol —“ K], 

T: Temperatura absoluta. [°K]. 

La integracion de la ecuacion (13.15) entre los li'mites: 

/ = to Pr = Pvo 


t = t Pr = Pr 

produce la expresi6n: 

(^) ^ (13.16) 

que indica que entre menor sea la temperatura y el tiempo de secado 
menor es el građo de desnaturalizacićn. Generalmente es mas conve- 
niente utilizar una conibinacidn de una temperatura baja con un tiempo 
alto de secado, para evitar una desnaturalizacion excesiva. 
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Ejemplo 13.7.- Dcsnaturalizacion de catalasa. 

Cuando se seca a 31°C por 10 min una pasta concentrada de ia 
enzima catalasa, , se desnaturaliza 63 % de la enzima. Cuando se seca 
a 20°C por 30 min, se desnaturaliza en un 28 %. 

Estimar el građo de desnaturalizacion si el material se seca por 90 
min a 4°C. 

Solucion: 

Utilizando la ecuacion (13.16) se pueden obtener dos ecuaciones que 
permiten determinar los parametros y E. 

1 \ .r. 

I --r: I 10 mm 

Pro-0.63Pro ^\^1.99_^^x310^A^y 

, Pr„ , f -E \ 

7^- n n n n - = K eXp ( -T- ^ ^ „ 1 30 miR 

Pr„ - 0.28 Pr„ ^ 1.99 x 293^* K j 

resolviendo las expresiones anteriores se obtiene: 


E = 23,453 -j 

mol 

ko — 3.22 X lO’® min~^ 

Con estos parametros se puede estimar el građo de desnaturaliza* 
cion, utilizando la misma ecuacion, con T = 4°C y t=90 min. 


In 


Pr^ 

Pr 

= 3.22 X 10 

Pr.. 

Pr 

Pr 

Pro 

= 1.10 

= 0.91 


15 


-1 


-23453 5 


1 99__X 277 


“A') 


90 min 


se desnaturaliza solo el 9 % de ta enzima. 
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13.3 Equipo de Secado 

E1 equipo de secado es inuy variado. Los empleados en los procesos 
biotecnologicos se pueden clasificar de acuerdo al metodo de secado 
empleađo en: 

• Secadores adiabaticos. 

• Secadores no adiabaticos. 

13,3.1 Secadores Adiabaticos 

Los principales tipos de secadores adiabaticos (Quinn, 1983) son: 

- E1 secador por aspersidn. 

* E1 secador instantaneo. 

- E1 secador de lecho fluidizado. 

Secador por Aspersion 

En los equipos de secado por aspersion (Figura 13.4) es posible secar 
soluciones o suspensiones de solidos, roclaiido estas en un recipiente a 
traves del cual se bace pasar una corriente de aire caliente. 

Los secadores por aspersion son utilizados para la prođuccion de 
grandes volumenes de productos termolabiles como enzimas, levaduras 
y proteinas. 

Uno de los componentes claves del secador por aspersion es el ato- 
mizador que permite formar pequenas gotitas de la tnezcla, incremen- 
tando notablemente el area de secado, de tal manera que el tiempo del 
secado sea menor que el tiempo que dura la gota en alcazar la pared 
del recipiente. 

Existen dos tipos b^icos de atoinizadores; Los tipos disco giratorio 
(15,000 a 24,000 rpm) y los tipos de eyector a presion. El primero es 
mas empleađo en los procesos biotecnologicos debido a que presentan 
menos problemas de taponamiento y ofrece la posibilidad de controlar 
el tamano de la gota controlaiido la velocidad del disco. 



13.3. EQUIPO DE SECADO 


763 



Figura 13.4: Secado por aspersiou. Tornada de: Brocklebank, 1990. 

Reprođucida coti el permjso de Marcel Dekker Ine. Copynglit ©19^. Todo$ los deredios reser- 
vados. 
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Figura 13.5: Secador instantaneo. 

Las capacidades de los secadores por aspersion son muy variadas. 
Las capacidades de evaporacion vanan de 1 Kg/k hasta 2 Ton/h de 
agua, con dimensiones tipicas de 2 x2 x 3.5 m para los modelos pequenos 
ydel0x5xl2m para los modelos intermedios. 

Secador Instantaneo 

Los secadores instantaneos o flash {Figura 13.5) son utilizados para 
secar solidos de baja humedad o solidos dificiles de inanejar por formar 
particulas muy pequenas o ser muy pegajosos eii forma seca (proteinas 
y almidon). 

En un secador instantaneo el material solido que se va a secar se 
alimenta conjuntamente con aire caliente a un ducto, a traves del cual el 
solido viaja y se seca por accioii del atre. At fina! del ducto la corriente 
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đe aire-solido se separa por accion de un ciclon* Parte de la corriente 
es recirculada para secar las particulas grandes que soii dificiles 
de secar. Si debido a su tamano las particulas de la alimentacion no 
pueden ser transportadas por el secadoij el secador puede incorporar 
un molino đesintegrador a la entrada del ducto de secado. 


Secador de Lecho Fluidizado 

El secador de lecho fluidizado (Figura 13.6) puede ser utilizado para 
secar rapidamente materiales soliđos que permitan su fluidizacion por 
medio de una corriente de aire caliente {Treybalj 1980). El material 
se alimenta a un lecho soportado por una malla inferior y se le hace 
pasar una corriente de aire caliente, de tal manera que las particulas 
del soHdo se separan y forman una suspension fluida, que permite su 
transporte hasta el punto đe descarga. Los secadores đe lecho fluidi¬ 
zado continuos pueden ser circulares, cuadrados o rectangulares en su 
seccion de flujo. Pueden alcanzar capacidades de hasta 10 Ton/h de 
producto seco, mientras que los intermitentes son utilizados en escalas 
pequeiias del orden de 500 Kg f car ga. 


13.3.2 Secadores no Adiabaticos 

Los secadores no adiabaticos requieren un sistema de calentamiento y 
generalmente trabajan con sistemas de vacio. Los principales secadores 
no adiabaticos utilizados en biotecnologi'a son: el tipo charola, el de 
doble cono, el tambor rotatorio y el liofiiizador (De Vivo, 1983). 

Secador de Charola 

Los secadores de charola (Figura 13.7), son utilizados a escala piloto o 
para producciones bajas de productos de alto valor economico, sucep- 
tibles a temperaturas elevadas o a dano por manejo mecanico excesivo. 

En el secador de charola la muestra se coloca en las charolas y 
estas dentro de una camara. Las charolas son calentadas por medio de 
chaquetas đe vapor y la camara cuenta con un sistema de vacio, lo cual 
permite el secado de la muestra a condiciones mocieradas. 
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Figura 13.6: Secador de lecho fluidizado. 


Cor>exi6n de vado 



Figura 13.7; Secador de charola. 
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Secador de Doble Cono 

E1 secador de doble cono es un secador giratorio a) vacio {Figura 13.8), 
que tiene dos couos unidos por sus bases por medio de un cilindro corto. 
Este recipiente gira sobre un eje para inducir el raovimiento đel material 
y evitar zonas de sobrecalentamiento. El secador cuenta con un sistema 
de vacjo para facilitar el secado. 

Este tipo de secador es ampliamente utilizado en la obtencion de 
productos biotecnologicos a escala industrlal. 


Secador Tipo Tambor Rotatorlo 

El secador tipo tambor rotatorio (Figura 13.8b) es un recipiente cilin- 
drico horizontal que no gira y el movimiento del material se realiza por 
accion de agitadores internos que remueven el material de las paredes 
calientes del tambor. 


Liofilizadores 

Los liofilizadores son utilizados para obtener sćlidos secos de alto vaior 
comercial. Se emplean cuando los solidos muy labiles o fragiles para 
ser tratados por un metodo convencional de secado o una filtracion, o 
bien son muy solubles (sales de sodio) de tal manera que no pueden ser 
obtenidos por precipitacion o cristalizacion. La liofilizacion ha sido em- 
pleada para la obtencion de enzimas, hormonas y otro tipo de protemas 
de uso farmaceutico. 

En un proceso de liofilizacion (Figura 13.9) la solucion a secar con 
una concentracion entre 5-25 % peso/volumen se alimenta a un sistema 
de filtrado (0,2 fim) para ser esterilizada y entrar al secador que opera 
en forma esteril. En el proceso de secado la solucion primero se congela, 
y posteriormente se deshidrata mendiante un sistema de calentamiento 
y un sistema de vacio, acoplados de tal manera que el agua de ia muestra 
siempre este en forma solida y su perdida sea solo por sublimacion. 
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Ci^erta de 



(a) descarga 



Figura 13.8: a) Secador de doble cono b) Secador de tambor rotatorio. 
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placa de 





prodiicto seoo 


Figura 13.9: Proceso de liofilizacion. 

13.4 Diseno de Secadores 

Los metodos para el diseno de equipos de secado estan mtimamente 
relacionados con la forma en que se transfiere el calor en el equipo y 
con el građo de complejidad de la descripcion del mismo. Dos tipos de 
diseno de secadores son de particular importancia: 

• Diseno de secadores adiabaticos. 

• Diseno de secadores no adiabaticos. 

13.4.1 Diseno de Secadores Adiabaticos 

El diseno de un secador requiere de la determinacion de valores expe- 
rimentales. Para obtener experimentalmeiite la velocidad de secado de 
un material solido, se procede a colocar una inuestra en una charola, 
de tal menera que solo se exponga la super6cie del solido a la corriente 
de aire que se utilice para secar. La variacion de la humedad del solido 
puede medirse por medio de una balanza. Las condiciones de secado 
deben ser constantes y aproximađameiite iguales a las que se utilizaran 
a gran escala. 

La Figura 13.10 muestra una curva ti])ica de un secado experimeii- 
tal. La Figura 13,10a muestra ia variacion del contenido de humedad de 



770 


CAPi'TULO 13. SECADO 




Figura 13.10: Curva de secado experimental. Tornada de: Porter et a/, 
1973. 

R«producJda con el pcrmi^ de Mc Graw HUL Ine, Capyrjght ©1973. Todos Los derecKosreservado«. 


solido {W) coTi el tiempo* Diferenciando estos datos se puede obtener la 
veiocidad de secado y graficarla contra el conteuido de humeđad como 
aparece en la Figura IS.lOb, o contra ei tiempo* 

Revisando la forma de las ciirvas de la Figura 13*10 se observan dos 
regiones: La region A-B de las curvas, donde la huinedad del solido 
desciende linealmente y la veiocidad de secado se mantiene constante, 
Uamada region de veiocidad de secado coiistaiite; y la region B-C de las 
curvas donde la humedad decrece en forma mas lenta y la veiocidad de 
secado desminuyecon el tiempo, Uamada region de veiocidad de secado 
decreciente. 

Las regiones caracteristicas del secado pueden ser racionali^adas en 
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fundon de los conceptos: 

- Agua libre en el solido. 

- Agua iigada en el solido. 

En la region de velocidad de secado constante, se presenta la e- 
vaporadon del agua libre, de tal manera que su movimiento a traves 
del solido por capilaridad o difusion es rapido que su veloddad 
de evaporadon. El secado se efectiia por evaporacion de agua de la 
superficie saturada del solido a traves de la pelicula estancada de aire 
localizada sobre este. Cuando esta superficie empieza a perder el 100 
% de saturacion la velocidad de secado de 5 minuye. El agua Iigada 
empieza a evaporarse dentro del solido, y el vapor a difundirse a traves 
del solido heista el aire. Elste proceso es lento y por lo tanto retarda 
la velocidad de secado. Debido a la situacion descrita anteriormente, el 
tiempo de secado de un proceso debe ser calculado sumando los tiempos 
de los pen'odos de secado constante y de secado decreciente. 

Velocidad de Secado constante 

Cuando el calor de evaporacion en el periodo de velocidad de secado 
constante es proporcionado por aire caliente, se establece un equilibrio 
dinamico entre la velocidad de transferencia de calor del aire al solido 
y la velocidad de evaporacion. Bajo estas condiciones la superficie del 
solido alcanza la temperatura de saturacion adiabatica o temperatura 
de bulbo humedo. 

De acuerdo a la Figura 13.11 la velocidad de transferencia convectiva 
de calor q (energi'a / tiempo) esta dada por; 


q = \\AiT-Ti) (13.17) 

donde; 

h: Coeficiente de transferencia de calor entre la superficie del solido y 
la pelicula estancada de aire sobre esta (analogo a los coeficientes 
de transferencia de masa), [cal/L^ 

A: Area expuesta al secado. 
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gas 



Figura 13.11; Transferencia convectiva de calor. 


T: Temperatura en el seno del aire. pj. 

Ti: Temperatura en la superficie del sdlido. 

El flux masico de agua puede ser expresado como: 


J ^ k{Ci - C) 
J = kp{Hi-H) 


{13.18) 

(13.19) 


donde: 


J: Flux de agua. {M/L2 — t]. 

Ci'. Concentracion de agua en la superficie del solido. [M/L^]. 

C: Concentracion de agua en el seno del aire. [MjL^\. 

k; Coeficiente de transferencia de masa en la pelicula estancada de 
aire sobre el solido. [Ljt\. 

p: Densidad de aire seco, [M aire seco/L^ de mezcla]. 
p: IJVm 

El baiance de agua en el sistema puede expresarse como; 

dW 


m- 


di 


= -JA 


{13.20 



13.4. DISENO DE SECADORES 


773 


donde m es la masa de sćlido seco utilizado y la humedad del 
solido. 

Combinando las ecuaciones (13.19) y (13.20) se obtiene; 

^ = (//i-//) (13.21) 

este resultado es dificil de utilizar debido a que generalmente las 
humedades no son mediđas directamente. Entonces las humedades de 
la ecuacion (13.21) se expresan en funcion de temperaturas combinando 
esa ecuacion con el balance đe energia. 

En un proceso adiabatico la transferencia de calor del aire al solido 
es igual al total del calor latente de evaporacion, de tal maiiera que: 

Calor transferido = (Calor latente de evaporacion) (Masa evapo- 
rada) 
o bien, 


q = XJA (13.22) 

Combiando las ecuaciones (13.17), (13.21) y (13.22) se puede obte- 
ner la siguiente expresion: 

esta ecuacion es equivalente a la ecuacion (13.21), pero esta expre- 
sada en funcion de dos temperaturas facilmente medibles: la tempera¬ 
tura de bulbo seco del aire T y la temperatura de saturacion adiabatica 
o temperatura de bulbo humedo 7^. 

Se puede calcular el tiempo de secado en el periodo de velocidad 
de secado constante integrando la ecuacion (13.23) entre los limites 
siguientes; 

i = 0 W = W, 

t = t, w = h ; 

obteniendose: 


tr = 


mX 


hA{T-T,) 




(13.24) 
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donde tc es el tiempo para alcanzar la humedad cn'tica del solido, 
que es la humedad a la cual termina el periodo de velocidad de secado 
constante. 

Para el calculo de tc es necesario calcular h. Este coeficiente depende 
de la geometri'a del secador: 

En el caso de secado con fiujo de aire paralelo a la superficie de un 
solido y una temperatura entre 45 — 150"C, el coeficiente de transferen- 
cia de calor puede ser evaluado con la ecuacion, 

h = 0.0204 (7" ® {13.25) 


donde: 


G: Flux masico de aire. [Kg/k ~ m^)]. 

h: Coeficiente de transferencia calor. [Wattslm^ /i]. 


En el caso de gases en flujo turbulento y sistemas aire-agua, tambien 
puede ser utilizada la analogia de Reynolds la cual establece una rela- 
cion directa entre el coeficiente de transferencia de masa y el coeficiente 
de transferencia calor de la siguiente forma: 


h ^ 

pCp 

donde: 


(13.26) 


k: Coeficiente de transferencia de masa dado por la ecuacion (13.18). 
p\ Densidad masica total del gas. 

Cp\ Capacidad calorifica. (ca//M—“]. 

La ecuacion (13.24) puede ser utilizada en forma combinada con la 
ecuacion (13.25) o con la (13.26). 
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Velocidad de Secado Decreciente 

En el periodo de secado de velocidad constante generalmente se evapora 
la inayor parte del agua cootenida en el solido, pero puede implicar 
solo una pequena fraccion del tiempo total de secado. Por otro lađo, 
el periodo de velocidad de secado decreciente puede involucrar una 
evaporacion menor de agua pero una mayor fraccion del tiempo total 
de secado. 

En el periodo de velocidad de secado decreciente la evaporacion del 
agua (ligada) es mas dificil, la velocidad de evaporacion depende de su 
movimiento por difusion o capilaridad al interior del solido en forma de 
vapor o en forma de liquido. 

El analisis detallado del periodo de velocidad de secado decreciente 
es complejo y su descripcion se realiza en forma aproximada. Uno de los 
modelos mas sencillos para describir este periodo establece una relacion 
Imeal de la velocidad de secado con la humedad, de la siguiente forma: 

{13.27) 


1 W 

(13.28) 

a W 

El tiempo total de una operacićn de secado puede calcularse suman- 
do las ecuaciones (13.24) y (13.28): 

En el điseno de secadores el calculo del tiempo de secado permite su 
dimensionamiento adecuado. En el caso de los secadores por aspersion, 
el tiempo de secado debe ser menor al tiempo que dura la parti'cula en 
alcanzar la pared del secador, de tal manera que cuaiido esto ocurra la 
parti'cula ya este seca y deslice suavemente por la pared del secador. 
Es decir, el tiempo de secado determina el diaiiietro del secador. 


dW 

dt 


= -aVV 


donde a es una constante, 

La ecuacion (13.27) puede integrarse entre los limites: 
t = tc W=Wc 

t = t W= W 

obteniendose la ecuacion siguiente: 
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Ejemplo 13,8 Secado en la region de velocidad constante. 


Un material granular insoluble se va a secar en una charola de 45.7 x 
45.7 X 2.54 cm. EI material ocupa completamente la charola y se puede 
considerar que los lados y el fondo de la banđeja estan aislados, de tal 
manera que el calor solo se transmite por conveccion desde una corriente 
de aire que fluye paralela a la superficie a una velocidad de 6,1 m/s. El 
aire esta a una temperatura de 65.6 "C y tiene una humedad de O.OlO 
Kg de agua/Kg de aire seco, 

Estimar la velocidad de secado del solido. 

Solucion: 


Para el calculo de la velocidad de secado se u ti li za la ecuacidn 
{13.23); 


m ^ 
A dt 




El empleo de esta ecuacidn requiere calcular Ti, h y A, 

a) Calculo de T;. 

Para una humedad de H = 0.010 y una temperatura de bulbo 
seco de mediante la carta psicometrica y utilizando la linea 

de saturacidn adiabatica se puede encontrar, 

Ti = 28.9‘'C 

b) Calculo de h. 

Se puede utilizar la ecuacidn (13.25) con G — vp. 

Para el calculo de la đensidad del aire se necesita calcular el volumer 
humedo del aire. Utilizando la ecuacidn (13.10), 


Vh = (0.00283 +0.00456//)(T +273) 


de mezcla 


de aire seco] 
r de mezcla 

Vm = (0.00283 +0.00456 x 0.01)(65.6 +273) 


[Kg de ah'c secoj 


Vh = 0.974 


de ?nezcla 


Kg de aire seco 

La dehsidad de 1.0 Kg de aire seco y 0.01 Kg de agua acompanant 


es: 
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1 + 0.01 

0.974 


E1 flujo m^ico es: 


1.037 


I<9 




G 

G 




3600 5^ 
h ) 


22,770 


Kg 

h ~ m} 


E1 coeficiente de transferencia de cator es: 


h 

h 


0.0204(22,770)®* 


62.45 


Waits 

K 


c) Calculo de A 

E1 calor de evaporacion se obtiene de tablas de vapor a 2; = 28.9®C, 
este valor es: 

A = 2,433 -- 

Kg 

y de acuerdo a la ecuacion (13.23), 


m 


dw 


62.45 ^ X X X (65.6 - 28.9)"Af 


3600 i 


A dt 
mdW 


2,433 X 


= 3.39 


Kg dc agua 


A dt h-m^ 

el area de transferencia de acuerdo a las dimensiones de la charola 


es: 


A 

>1 


0.457 m X 0.457 m 
0.209 
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T = 60"C, H»6% 


Figura 13.12: Secador por aspersion, 

de tal manera que la velocidad de secado es: 

A ^9 đe agua 

m—— ^ 0*709 -r- 

ut h 

Ejemplo 13.9.- Secado de un antibiotico. 

Se requiere utilizar un secador por aspersion, en un arreglo como el 
que se muestra en la Figura 13*12j para secar uiia solucion de antibiotico 
que contiene 25 % (Kg/Kg) de solidos y se eiicuentra a una temperatura 
de 20'^C'- El aire que eiitra al secador es tornado de la atmosfera a 15^C y 
con 50 % de humedadj y es caleiitado hasta ISO'^C en un intercambiador 
de calor utilizando vapor en forma indirecta* El aire de salida tiene una 
temperatura de 75^C* 

La capacidad calorffica de los solidos es de 0*4 Kcal/Kg —^C y la 
temperatura de referencia es de 

Si se desea producir 316 Kg/h de antibiotico, el cual sale con 5 % 
de humedad y a 60^C, estiinar: 

a) E] fiujo de aliinentacion. 
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b) La cantidad de agua evaporada en el proceso. 

c) El flujo de aire necesario y la humedad de aire a la salida, 
Solucion: 

a) El flujo de alimentacidn puede ser calculado mediante un balance 
de solidos. 

Entrada de solidos = Salida de solidos 



Kg de solidos 
Kg totales 


F 



Kg solidos 
Kg totales 


b) La cantidad de agua evaporada puede calcularse mediante un 
balance de agua en los solidos. 


Agua evaporada 
Agua evaporada = ^1200 

'3I6 

Agua evaporada — 884 


Agua a la entrada — Agua en el producto 

t) (“ t) 

Hi' 

h 

k 


(™ x) (•■ 


05 


c) La humedad del aire a la salida y el flujo de aire, pueden calcularse 
mediante un balance de masa y un balance de energia. 


G{H2-Hi) = 8Si 


Kg de agua 


Hl puede encontrarse con los datos del aire de entrada y la carta 
pisicometrica de la Figura 13.2, 


Hl - 0.005 


Kg de agua 


Kg de aire seco 
El balance de energia esta dado por: 

[Entalpia đe la alimentacion] -j- [Eiitalpia del aire a la enti‘ada]= 
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[Entalpia del producto] + [Entalpia del aire a la salida] 
La entalpia de la alimentadon esta dada por; 


(„00 f) (o,25 


„00 !^) (o.ra 


Kg de agua 

- 15,300 — 
h 

La entalpia del producto es: 


(l200 (( 

(' Kg dtagua-‘(^ ('5-0) C 


Kg de s6lido\ 


(3,6 f ) (0.95 - Yg '~' ) 
(3,0 f) (0.05 


Kg de agua 
n « /i'ca/ 

= 8,152.8 —;— 
h 

La entalpia del aire a la eiitrada puede calcularse utilizando la 
ecuacion (13.12), 


{ 

(2502){0.005)} (~— 

\hg de atre secoJ \ 4 . 1 b 7 kJ/ 


G !l9jeav;±S^^ (1.884)(0.005)] (150) + 
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= 39.33 G 


Kcai 

k 


de igual manera la entalpia de aire a 1a salida es: 


(g {(1.005 + (1.884)(«,)1 (75)+ 

(2502)(//,)} (4.I87 Av) 

= 18 G + 631.3 G //2 

L ^ J 

E1 balance de energia puede ser expresado como: 

(15,300) + (39,33 G) = (8152.8) + (18 G + 631.3 GH 2 ) f- 


resolviendo simultaneamente las ecuaciones de balance de masa y 
energi'a se obtiene: 


G 

H2 


30,320 


0.0341 


k 

Kg de agua 
Kg de aire seco 


13.4.2 Diseno de Secadores no Adiabaticos 

En los secadores no adiabaticos 1a velocidad de secado depende de la 
velocidad de transferencia de calor, a traves de una pared, hacia e1 
solido que se desea secar. Este tipo de secado se efectua al vacio para 
remover rapidamente ei vapor formado. La velocidad de secado debe 
ser tal que evite la formacion de zonas de sobrecalentamiento que danen 
el matenal. 

Dos tipos de secadores no adiabaticos son de particular importancia: 

- Secadores no adiabaticos de torta estacionaria. 

- Secadores no adiabaticos giratorios. 
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Kmjte 6t\ sćlkk) 



Calor 


Figura 13.13; Secaclo de tortas estacionarias, 

Secado de Tortas Estacionarias 

Para calcular el tiempo de secado de solidos en charolas o en liofili- 
zadores se puede utilizar un modelo aproxiiTiado, De acuerdo con la 
Figura 13.13, el calor para producir la evaporacion (o ia sublimacion) 
del agua, se transfiere por la pared del recipieiite y a traves del soHdo. 
Este calor permite que el agua se evapore a partir de una superficle 
movil localizada a una distancia Z. Arriba de esta superficie el solido 
esta seco y abajo de ella hiimedo. Conforme el solido se seca el frente 
desciende, aumentando la zona seca. Este modelo implica que tanto el 
agua li'quida ligada como la no ligada, no se transportan en el interior 
del solido. 

De acuerdo con el modelo el secado del solido se logra cuando la 
distancia Z es igual a cero. El tiempo para lograr lo anterior se puede 
obtener realizando balances de energia. 

Suponiendo que la velocidad de secado es lenta, de tal manera que 
el calor transferido de la pared hacia el solido es igual al vator de estado 
estacionario (constante) dado por: 

(l^hA{T,-Tz) (13.30) 

que para el caso de solidos puede ser expresada como: 

<l=^A{T,~Tz) (13.31) 


donde: 
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h: Coeficiente de transferencia de masa. [caljL^ — 
k: Conductividad termica. [cal/L — 

To; Temperatura en la base de la charola. [“]. 

Tz: Temperatura en el frente de secado. [®]. 
q: Flujo de calor. [caljt]. 

£1 calor transferido puede ser relacionado con el movimiento del 
frente de secado por medio del balance de calor en estado estacionario: 
[Calor transferido] — {Agua evaporada){Calor de evaporacion) 
o en forma de ecueicion; 


donde: 


q = Xp^ 


d{AZ) 

dt 


(13.32) 


A: Area de la seccion transversal de la charola. [L^j. 

A; Calor de evaporacion. [cal/M]. 

p^: Concentracion de agua ligada y no Hgada por volumen de solido 
mojado. [M/L^]. 

Combinando las ecuetciones (13.31) y (13.32) e integrando entre los 
limites, 


t=0 Z=l 
t = t Z = Z 


se obtiene: 




(13.33) 


\2 K{T,~Tzy 

al fina! de la operacion cuaudo t = tj, todo ei solido esta seco y 
Z = 0, la ecuacion (13.33) se puede expresar conio: 
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Po^l^ 

k{To - Tz) 


(13.34) 


Este resultado iiidica que el espesor de la torta es uii factor impor- 
tante en el tiempo de secado. Si el espesor se dobla el tiempo de secado 
se incrementa cuatro veces* 

La ecuacion (13*33) tambien puede utilizarse para calcular la evo' 
lucion del secado coii el tieiiipo, como porcentaje o fraccion de la zona 
seca 0, expresando]a de la siguiente manera: 



( 2K[T.^Tz) \y- 

^ ) . 


(13.35) 


El analisis anterlor es sencillo y 
diseno de secadores no adiabaticos* 


util como punto de partida en el 


Secado Giratorio 

La descripcion del secado en equipos giratorios como los secadores d^ 
tipo tambor o los de doble cono, es compleja. La carga de materia 
se mueve constantemente, de tal manera que las parti'calas contactan h 
superficie caliente en forma intermitente y en repetidas veces, duranU 
su residencia en el equipo de secado. 

El diseno de este tipo de secadores se basa en determinaciones ex 
perimentales a nivel piloto y un escalamiento coiisiderando que el pro 
ducto del tiempo de secado, por el area de secado por unidad de volu 
men, se mantiene constante al cambiar de escala, es decir: 



(13*36 


Esta ecuacion supone que las condiciones a nivel piloto son iguaU 
a las de nivel industrial: Las temperaturas, los niveles de vacio, y * 
porcentaje del volumen total que es ocupatio j>or et solido. 
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13.5 Sumario 

E1 secado es una operacion empleada en la preparacion finat de los 
productos. Consiste en una reduccion del contenido de humedad de los 
solidos con el proposito de mejorar su estabilidad, reducir su volumen 
y preservar su actividad. 

Las formas de realizar una operacion de secado se clasifican en 
adiabaticos y no adiabaticos. En el secado adiabatico se agrega aire 
caliente directamente sobre el material que se desea secar. El secado 
no adiabatico se realiza mediante un caleiitamiento indirecto del mate¬ 
rial de interes, 

Existen diversos equipo8 de secado, los cuales se pueden clasificar 
mediante la forma en que se realiza el secado. Los secadores adiabaticos 
mas utilizados son el de aspersion, el secador instantaneo y el de lecho 
fluidizado. Entre los no adiabaticos se pueden citar los secadores tipo 
charola, de doble cono, tambor rotatorio y los liofilizadores. 

El diseno de los secadores esta basado en una combinacion de la 
teoria de secado y datos experimentales obtenidos directamente con el 
material de interes. 
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13.6 Problemas 

13.1.- E1 aire de una habitacion tiene una humedad H de 0.021 Kg de 
agua Kg aire seco, se encuentra a 32.2 "C y a una atmosfera de presion. 
Calcular: 

a) EI porcentaje de humedad de! aire de la habitacion. 

b) EI porcentaje de humedad relativa. 

Resp. (a) 67.5 % (b) 68.9 % 

13.2. - Una mezcla aire-vapor de agua tiene una temperatura de 
bulbo seco de 65.6“C' y una temperatura de bulbo humedo de 32.2 
°C. Calcular la humedad de ta mezcla. 

Resp. H — 0.0175 Kg de agua/Kg de aire seco 

13.3. - Se desea secar aire con temperatura de bulbo seco de 37.8 

y temperatura de bulbo humedo de 26.7 “C, enfriando primero a 15.6 
“C para condensar vapor de agua y despues caleiitandolo a 23.9 °C. 

(a) Calcular la humedad y porcentaje de humedad iniciales. 

(b) Calcular la humedad y el porcentaje de humedad finales. 

Resp. (b) H = 0.0115 Kg de agua/Kg de aire seco.%H = 60% 

13.4. - Una torta de filtrado se coloca en una charola de 30.5 x 30.5 x 
2.54 cm. Se seca por la parte superior con aire cuya temperatura de 
bulbo humedo es de 26.6 y su temperatura de bulbo seco es 48.9 

El aire fluye en forma paralela a la superficie con una velocidad de 
45.75 m/min. 

Estimar el tiempo para pasar el solido de una humedad inicial de 
0.2 Kg de agua/Kg de sćlido seco, hasta su humedad cn'tica de 0.09 Kg 
de agua/Kg solido seco. 

Resp. t = 13.3 h 

13.5. - En el secado de una muestra de 3.765 Kg de un alimento 
mediante.un flujo de aire sobre la superficie superior de una charola di 
0.186 de area, se obtuvieron los siguientes dalos: 
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Tiempo (h) 

Peso (Kg) 

0.0 

4.944 

0.4 

4.885 

0.8 

4.808 

1.4 

4.699 

2.2 

4.554 

3.0 

4.404 

4,2 

4.241 

5.0 

4.150 

7.0 

4.019 

9.0 

3.978 

12.0 

3.955 


a) Grafičar los datos de humedad del soHdo W contra el tiempo. 

b) Obtener la velociđad de secado en cada puiito y graficarla contra 
la humedad del solido. 

c) Elstimar la velocidad de secado en el periodo de velocidad cons- 
tante. 

d) Estimar la humedad critica. 

e) Estimar la humedad de equilibrio. 

f) Estimar el tiempo para disminuir la humedad del solido de 0.25 
a 0.09 Kg/Kg. 

c) Resp. 0.996 Kg/h — m®; d) Resp. 0.17 Kg/Kg; e) Resp. 
0.05 Kg/Kg\ f) Resp. 4.1 h 
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A. 1 Introduccion 

En los procesos de bioseparacion los productos finales pueden ser celulas 
enteras, compuestos extracelulares o compuestos intracelulares. E1 
conocimiento de las caracterfsticas basicas de estos productos es funda- 
mental para el diseno, seleccion y manejo de las operaciones de biosepa¬ 
racion. En las operaciones de liberacion de producto es muy importante 
la naturaleza de la membrana y pared celular; en la adsorcion, preci- 
pitacion, electroforesis es necesario conocer lets cargas externas de los 
productos, solo para citar algunos ejemplos, Con el propćsito de re- 
saltar algunas caracten'sticas b^ic^lS de los productos biotecnologicos, 
en este apendice se presenta una descripcion general de la estructura y 
funcion de las celulas y sus principales compuestos. 

En la seccion A.2 de este apendice se abordan algunos conceptos 
basicos sobre la estructura celular, en la seccion A.3 se presentan las 
principales moleculas biologicas: protemas, lipidos, azucares y acidos 
nucleicos. Finalmente en la seccion A.4 se establece la forma como 
puede describirse el crecimiento celular. 


A.2 Celulas y Virus 

En 1938 Matthias Schleiden y en 1939 Theodor Schvvann establecieion 
que las plantas y los animales estan compuestos de celulas, las cuales 
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son la unidad basicade los seres vivos (Brachet, 1961). En laactualidad 
!a teoria celular comprende dos ideas basicas: 

1. Todos los seres vivos estan compuestos de celulas y productos 
celulajres. 

2. Solo se forman celulas nuevas a partir de celulas preexistentes. 

El conocimiento actual de los organismos vivos, desde los unicelu- 
lares hasta los vegetales y mamiferos, permite afirmar que un orga- 
nismo vivo es un sistema abierto, isotermico, de moleculas organicas 
autoensamblables, autorregulables y autoreplicables; operando bajo el 
principio de m^ima economi'a en cuanto a partes y procesos, el cual 
promueve multiples reacciones secuenciales para la transferencia de e- 
nergiay para la sintesis de sus componentes, por medio de catalizadores 
organicos que ellos mismos producen (Lehininger, 1989). 

Los organismos vivos pueden clasificarse dependiendo de la estruc- 
tura y complejidad de sus celulas en procariotes y eucariotes. Dentro 
de estas categon'as se han agrupado desde los m^ simples hasta los 
maa complejos. 

Recientemente el hombre ha sido capaz de modificar el contenido 
genetico de las celulas mediante la transferencia controlada de genes, 
creando las celulas recombinantes. 

Los virus constituyen tambien una entidad biolćgica de gran Impor- 
tancia biotecnologica, a pesar de no constituir propiamente organiza- 
ciones celulares. 

En esta seccion se revisan las caracten'sticas basicas de cuatro tipc 
de organizaciones biologicas que participan en las bioseparaciones: 

• Celulas procarioticas 

• Celulas eucarioticas 

• Celulas recombinantes 


• Virus 
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A.2.1 Celulas procarioticas 

Las celulas procarioticas son las primeras celul^ que surgieron de la 
evolucion biologica, son tan sencillas que poseen unicamente una mem¬ 
brana celular y no contienen nucleo. Las dimensiones tipicas de estas 
celulas van de 0.5 a 3 (im. 

Dentro de los organismos procariotes se encuentran las bacterias y 
las algas cianofitas. La Figura A.l maestra la estructura de una celula 
de Escherichia coli (E, coU) que es una procariote ti pića, asi como 
sus principales componentes: pared celular, membrana, zona nuclear, 
ribosomas y granulos. 

La pared celular o membrana exteriia, es una estructura que encierra 
a tođa la celula incluyendo la membrana plamatica y aparece en algu- 
nas celulas procarioticas. Esta compuesta de poUsacaridos, peptidos y 
lipoprotemas, y su funcion es darle proteccion a la celula 

La membrana plasmatica de las celul^bs procarioticas delimita a la 
celula y esta compuesta por un 45% de lipidos y un 55% de protemas. 
Esta membrana es una caracteristica comun a todas las celulas y tiene 
funciones unicas, entre las que destaca su papel como barrera altamente 
selectiva en la regulacion del transporte de moleculas hacla adentro y 
hacia afuera de la celula. 

La region nuclear esta desprovista de membrana, razon por la cual 
en ocasiones el material nuclear (acido desoxirribonucleico o DNA) 
puede agruparse en mas de una region. Es en tas moleculas de DNA 
donde se almacena la informacion genetica que le permite a la celula 
reproducirse y vivir. 

Los ribosomas son estructuras supramoleculares conformadas por 
dos subuniđades, en ellas se lleva a cabo la traduccion del mensaje 
genetico para realizar la sintesis de protei'nas. 

Los granulos estan compuestos de polisacaridos y funcionan como 
almacenes de combustible. 

El citosol es todo el material celular contenido por la membrana. 
Bacterias 

Las bacterias son los organismos procarioticos de gran importaiicia 
biotecnologlca. Aiin cuando existen niiles de especies diferentes de 
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Figura A.l: Estructura tipica de una celula procariote {E. coli). a) 
pared celular b) membrana plasmatica c) zona nuclear d) ribosomas e) 
granulos f) citosoi. 
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bacterias, las celulas de estos organismos se caracterizan por presen- 
tarse solamente en una de tres formas diferentes; esferica o elipso!dal, 
cih'ndrica o de baston y helicoidal o de espiral. En particular, a las que 
presentan forma esferica se les Hama cocos y presentan un diametro del 
orden de 1 ^tm. A las que tienen forma de baston se les Hama bacilos 
y tienen dimensiones del orden de 0,5 a 1.0 fj,m de ancho por 2 a 3 fim 
de largo, 

Las diferencias morfologicas entre las bacterias no son muchas, sin 
embargo presentan nna gran diversidad fisiologica que les ha permitido 
desarrollarse en una gran variedad de habitats, soportando pH’s en el 
rango de 1 a 11, y temperaturas entre 0 y 92"C'; siendo capaces de 
desarrollarse tanto en condiciones aerobicas como anaerobicas (Millis, 
1985). 

Los prođuctos que se obtienen mediante la fermentacion con celulas 
procariotes pueden ser: 

Biomasa o proteina unicelular; 

Prođuctos finales como solventes y acidos. 

Metabolitos primari os como aminoacidos, protemas y nucleotidos. 

Metabolitos secundarios como antibioticos, pigmentos y polisacaridos. 

En la Tabla A.l se presentan algunas de las celulas procarioticas 
que se utilizan para producir prođuctos Hnales y metabolitos. 

A1 utilizarse una bacteria para obtener un producto biotecnologico, 
se pueden presentar dos casos: que la bacteria excrete el producto como 
parte de su metabolismo, o que el producto permanezca dentro de la 
bacteria. En el segundo caso cobraespecial importanciael conocimiento 
que se tenga sobre las estructura de la pared y de la membrana celular, 
asi como el de la ubicacion del producto, ya que el proceso de biosepa- 
racion que se disene debe contemplar la ruptura de la celula. 

En el estudio de la pared celular de bacterias se ha empleado la 
tecnica de tincion de Gram que ha permitido clasificar a las bacterias en 
bacterias Gram positivas (Gram+) y bacterias Gram negativas {Gram- 
). En la Tabla A.2 se presenta una conipavacion de las principales 
caracteristicas de estas bacterias(Tortora et at, 1989). 
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Tabla A.l: Productos obtenidos de orgaiiismos procarioticos 


Prođ ueto 

Orgaiiistno 

Prod ueto 

Organ lsmo 





Acidos (orgduicos) 

Eii/imas 


Acetico 

A* aC€ti 

Amilasa 

B. ^ubtiiis 

Gluconico 

P. ota/t« 

Asparagiiiasa 

coli 

£. caroiovore 

LActico 

L* dc/^ruecjtti 

Gat al asa 

A/. 

2- 0 xogI uconico 

F. JiHoriscens 

Fumarasa 

Glucanasa 

B. 

B. s%htiHA 

B. ctFCv/an^ 

Acidos (amino) 


Glucosa isomerasa 

A. mii5J0vrienjtf 

R* coagMUnts 

Giut^mico 

C. 

Lractasa 

E. C0ii 

Isoteucma 

ti 

Penicilin acilasa 

E. c^tif B. TTiejatcri^im 

Leucma 

Lisina 

Vatina 

ti 

Feiucilinase 

$uhiitts 

Antibidticos d« 

ĐacLlos 

Nucleotidos 


Colistina 

B. pa/ymyj:a 

Acido gnanflico 

B. Aubtiltis 

Gramicldina S- 

B. 


B. ammonia^ettcs 

Bacitracin 

Antibidtkos de 
Eatrep tomices 

B. lichćniformis 

Acido Xantnjco 

Pol i saća rid os 

Dextran 

B* sublitlii 

B. amTfiffniaffenes 

L, mdjenlenjirfes 

Ooranfenicol 

ErJtromicina 

.5* vene^Vr^t^c. 

5h criytiirćus 

Xantana 

X. campe$iris 

Kanamictna 

Lincomjcina 

S, 

$. ^incoin^y^sis 

Solveiites/combtistibles 

Es treptomicj na 

$, gvUeus 

Acetona 

C. acctobiit^lićurn 

Teiracidina 

S. fluree/actenj 

Etanol 

Z. mobihs 


Fuenter MilliSf 1^85. 

Reproducjda con el pemtjso tle Eisevier Scieiice Ine* Copyriglit ©1985, Todos \o& dereehos rese 
vados. 
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Tabla A.2; Caractensticas comparativas de las Đacterias Gram+ y 
Gram-. 


Caracten'stica 

Gram-Positiva 

Gram-Negativa 

Reaccion Gram 

Retiene el cristal 
violeta y permanece 
de color purpura 

Puede ser decolorada 
y permanece roja 

Capa de peptidoglucano 

Gruesa (multicapa) 

Delgada (simple) 

Contenido de 
lipopolisac&ridos 

Virtualmente no 
tiene 

Alto 

Contenido de Upidos 
y lipoproteinas 

Bajo 

Alto 

Acidos teicoicos 

Abundantes 

Ausentes 

Espacio peiipl^mico 

Ausente 

Presente 

Membrana exterior 

Ausente 

Presente 

Ptodnccion de 
toxinas 

Exotoxinas 

primaiias 

Endotcocinas 

primarias 

Resistencia a 
rompimiento Rsico 

Alta 

Baja 

Rompimiento de la 
pared celular por 
lisozima 

Alta 

Baja (requiere 
pretratamiento) 

Suceptibilidad a 

detergentes 

anionicos 

Marcada 

Mucho menos 
marcada 

Resistencia a secado 

Alta 

Baja 
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Las paredes celulares de las bacterias GramH- y Gram- (Figura A,2) 
poseen una caracleristica molecular comuUj en ambas existe un rigido 
esqueleto que esta constituido por cadenas poiisacaridas paralelas, en- 
trecruzadas covalentemente por medio de cadenas peptidicas. Este 
ngido armazon^ recibe el nombre de peptidoglucano o mureina* La 
unidad basica que se repite en la estructura del peptidoglucano es 
la de disaearido constituido por N-acetil-D-glucosamina y el acido N- 
acetilmuramico, 

En las paredes de las celulas Gram-positivas la capa de peptidoglu¬ 
cano es mucho mas gruesa que en las celulas Gram-negativas. En estas 
ultimas la capa de peptidoglucano se encuentra localizada en el espa- 
cio periplasmico eniazandose covalentemente a las lipoprotemas de la 
capa exterior de la pared celular. El espacio peripl^mico esta cons¬ 
tituido por una sustancia semejante a un gel, que contiene una alta 
concentracion de enzimas degradativas y protenias de transporte* 

La estructura del peptidoglucano de ia pared celular bacteriana es 
resistente a la accion de las enzimas que hidrolizan los peptiđos, las 
cuales no atacan a los peptidos que contienen D-aminoacidos como 
los que se encuentran en la estructura de la pared (D-alanina, D- 
glutamina)* 

A.2.2 Celulas Eucarioticas 

La celula eucariotica tiene un alto nivel de organizacion y presenta u^^ 
estructura muy compleja* Son celulas de mayor tainano que las proca- 
riotes alcanzando điametros iiasta de 20 fim, En las celulas eucariotica; 
las funciones se llevan a cabo en organelos, cada uno de los cuale 
realiza una funcion especjfica y esta limitado por una membrana propia 
Son celulas que tienen un nucleo verdaderOj ya que este esta confinad^ 
por la membrana nuclear* Los microorganismos conslitujdos de celula 
eucariotes son: algas, protozoarios y hongos- De este tipo de celula 
estan constituidos ademas, los organismos superiores como los vegetab 
y los animales* 

En la Figura A*3 se presentan esquei7ias de celulas eucariotic; 
tipicas: celula aninial y celula vegetal; puede verse en la figura qt 
existen algunas diferencias esenciales eiitre las celulas vegetales y 1; 
animales, algunas de las inas lelevantes son las siguientes: 
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tAlASfCA 



Figura A.2: Estructura de la pared celular bacteriaiia. a) bacterias 
Gram+ b) bacterias Gram-, 
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En las celulas vegetales existe una n'gida pared celular, constituida por 
celulosa, cuya fundon es sitnilar a la de las celulas procarioticas: 
brindar proteccion a la celula. 

Las celulas animales no presentan pared celular. 

Las celulas vegetales presentan cloroplastos, que son los organelos en 
los cuales se Ileva a cabo la captura de I a energi'a solar y la con- 
version de la misma en energi'a quimica durante el proceso foto- 
sintetico. 

Los cloroplastos estan ausentes de las celulas animales. 

En la Tabla A.3 se presenta una descripdon de las estructuras celu- 
lares comunes a todas las celulas eucarioticas, y sus funciones. 

£n la seccion anterior se prestć atencion especial a las bacterias pues 
este tipo de microorganismos es de particular interes en la biotecnologi'a. 
En el caso de las celulas eucariotes ademas de las celulas de organismos 
superiores^ interesan particuiarmente los hongos. 

Los hongos son microorganismos de dos tipos: mohos y levaduras. 
Los mohos son hongos superiores con estructuras vegetativas llamadas 
miscelios, presentan un diametro entre 5—15 fim y una longitud en- 
tre 50 — 5000 fim. Las levaduras tienen forma elipsoidal y miden ds 
1 a 5 fim. Las levaduras son ampliamente usadas, por ejemplo en le 
produccion de bebidas y pan, mientras que los mohos se utilizan en h 
produccion de acido citrico y antibioticos. En la Tabla A.4 se presen 
tan algunos productos obtenidos a partir de atgunas celula eucariote: 
(levaduras y mohos). 

Recientemente tambien las celulas eucarioticas animales han sidi 
utilizadas en los procesos biotecnologicos. Las celulas animales presen 
tan varias formas dependiendo del tipo de tejido al cual pertenecen ; 
su diametro aproximado es de 20 pm. A dii'erencia de las celulćis mi 
crobianas, la velocidad de crecimiento en las celulas animales es baja 
Su crecimiento presenta inliibicion por contacto. Con frecuencia la 
celulas animales se cultivan o crecen formando tumores y actualment 
se estan desarrollando nuevas tecnicas tanto para su cultivo como par 
su cosecha. El cultivo de celulas animales presenta problemas que au: 
no se solucionan del todo y se eiicuentra en una etapa de desarrollc 
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Figura A.3: Celulas eucariotes tfpicas: a), celula animai; b) celula 
vegetal. 
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Tabla A.3: Estructuras comunes de las celulas eucarioticas y sus fun- 
ciones. 


EatructUTA 

Descrxpcii5n 

Fujicion 

Nucleo CeluLar 

Ni^cleo 

Gran estructura rodeada por 
una dobie metLibrana^ centiene 
nucleoto y eromo&oma£ 

Controi de la celula 

Nucleolo 

Cuerpo graiiular dentro del 
nuckoj con^ta de RNA y 
protemas. 

Lugar de sjntesls 
ribosomica; eii«amb1e 
de subunldades del 
ri besama 

Cromosoina« 

Compue£to$ de un cempiejo 
de DNA y protdtias Ua- 
mado cromatina. 

Coiitienen gene« (unida- 
de« de informadon 
hereditaria qne gobieman 

La estmctura y activjdad 
ceJuJar), 

Sistema de Membraaas de la C^lula 

Membrana Celular 

Membrana Ijmjtanie de la 
C^iula viva 

Oontiene al citopJasnia^ 
regula el pa«o de materiales 
iiacja dentro y fuera de la 
ceiula; ayuda a mantener la 
forma celular; conumka a la 
cćlula con otras. 

Retfculo endo- 
plasmitico (RE) 

Red de membrana« interna« 
que se extienden a 
trav^ del citoplasma 

Sltio de sintesis de 
lipidos y de protefnas 
de membrana; origen de 
veslculas intracelulare« de 
transporte^ que aearrean 
proteinas en procese 
de secrecion. 

Bibosomas 

GrAnulns compue&tos de 

RNA y protefnaa^ algu- 
nos unido« al RE^ otros 

Ubres en e) citoplasma 

Smteds de polipeptldos 
(proteinas) 

Aparate de Golgi 

Compuesto de sacuLaciones 
membranosa« pianas 

Modifica, einpaca (para 
secrecion] y dUtrlbuye 
proteina« a vacuola« y a 
otros organelos. 

Lisofiomas 

Sacos meiubranosos 
(eii aniinales) 

Contiene enzima« que 
degradan mat eri al ingerido^ 
las secrecione« y desperdicios 
celulares. 

Vacuoias 

Sacos inenibranosos 

(en plantaa« hotigos y algas) 

Transporta y al mace na 
inaiehal LngeridO} 
desperdidos y agua. 
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Tabla A.4: Productos obtenidos de organismos eucariotes 


Producto 

Organismos 

1 Acidos I 

Cj trico 

A* nigeT 

Fumarico 

R. nigricMS 

Glucomco 

A. niger 

Antibioticos 

Cef^osporJiiHar (C y P) 

C\ acrcmpti*7tm 

ZcTnanol 

F. 

PetuciUnos 

P. cLrosog enuTJi 

Enzima^ 

a— Amilasa 

A. oryzae; A. niger 

Catalasa 

A. oryzae, A. niger 

GLuoosa oxidasa 

A. orgz^e; A. nigtr 

Invertasa 

5. cereviseae 

Lipa^ 

Proteasa 

A. orgzcaci A. niger; 

Afr mirte i 

* Acida 

A. orjfzat; A. ntger 

- Alcalina 

A. orgzat 

- Neutra 

A. niger; A, &ryz^e 

Solveu ta /comb usti bi« 

Btanol 

S. cereviseo-e 

Conversiću de estaroidas 

Deshidrogcnacidn en 1 y 2 

C. r^dicok 

Hidroxjlacidn en 

F. jnvAnicnTTi 

6, r, 9, n y 15 

C. JttnaU, 

H. nigricantf A. ochrActns, 
A. nigtr 

Vi tami nas 

Riboflavina 

A. gozsgpii 


AdaptAd&de: MjUjs, 1935. 


Fteproducida con el permiso de Elsevier Science Inc^ Copynglit ©1985. Todos los dereclios reser- 
vados^ 
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Tabla A.5: Productos obteiiidos de celulas anlmales 


Produeto 

Liiiea eduUr 


Leucocitos iiumano« 

Urokinasa 

Rinon humano 

Vacunas viraies: 

[nAucnza 

Flaido de embrion de polto 

Enfermedad de Newca3tle 

Fluide de eiubri6u de polio 

Ftubcc^la 

Fluido de embrion de pato 

Ficbrc anjarilia 

Fluido de enibn6jj de polio 


de: Millb, 1985, 

Heprodudda con el permiso de Elsevier Science ine* CopyMgUt ©19S5. Todos ios derechos reser- 
vado&* 


En la Tabla A.5 se presentan algunos productos obtenidos a partir đe 
este tipo đe celulas. 


A.2*3 Celulas Recombinantes 

La manipulacion de la molecula de DNA utilizando tecnicas de inge 
nieria genetica ha permitido transformar celulas silvestres en celula 
recombinantes. La organizacion celular de la recombinante es la mism 
que la de la celula natural, solo que a las celulas recombinantes se le 
ha transferido o adicionado uno o mas geiies, con el proposito que 1 
celula exprese la informacion que esta codificada en tales genes. De est 
manera, por medio del cultivo de celulas recombinantes ha sido posibl 
la obtencion de productos tales como hormona de crecimiento, insulin 
humana, interferones, activador del plasminogeno tisular, vacunas, 
anticuerpos monoclonales, entre otros. 

Los microorganismos mas utiiizados para producir celulas recomfc 
nantes son las bacterias y en particular la E. coli. Debido a la simp 
cidad de las celulas procarioticas y a su alta velocidad de crecimient 
ha sido posible aplicar exitosanieiite en estas celulas las tecnicas de 
ingenien'a genetica. 
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Los virus constituyen un material biologico cuya unica funcion es la au- 
toreplicacion, lo cual ocurre unicamente cuando parasitaii a una celula, 
E1 virus carece de membrana y no tiene citopl^lsma. Su genoma puede 
estar constituido por DNA o RNA pero nunca por arabos y constar de 
una o dos cadenas. EI genoma se encuentra encerrado dentro de una 
capsula constituida de proteina. Su tamano varia entre 0.03 — 0.1 fim 
y su importancia radića en que son ampliamente utilizados en la pro- 
duccion de vacunas. En general los virus se clasifican por sus carac- 
ten'sticas morfologicas. 


A. 3 Biomoleculas. 

En esta seccion se estudia la estructura y principales propiedades de 
cuatro tipos de moleculas constituyentes de las celulas: 

• Proteinas 

• Carbohiđratos 

• Lipidos 

• Acidos nucleicos 

A.3.1 Protemas 

Las protemas son poli'meros de alto peso molecular formadas por sub- 
unidades llamadas aminoacidos. Son las moleculas organicas mas abun- 
dantes en la celula, constituyen el 50% o mas de su peso seco, El peso 
molecular de est^ls oscila entre 5,000 y 40,000,000 daltons. Existen 
muchas clases diferentes de protemas y cada una de ellas se especializa 
en una funcion biologica diferente. 

Cada proteina tiene en su forma nativa una forma tridimensional 
caracteristica Ilamada conformacion. De acuerdo a su conformacion las 
protemas pueden clasificarse en fibrosas y globulares. En la Tabla A.6 
se listan algunas proteinas de estos tipos y se especifican sus funciones. 
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Tabla A.6: Clasifica^ion de las protemas por su funcion biologica 


Tipo« y ej«inpLo« 

Locali/acidn o funcioii 

1 I 

HexoquinA3a 

Fosfori La glucosa 

Citocromo c 

Transfiere electrones 

DNA- polimera^ 

Repitca y repara DNA 

Proteiius de reservai 

OvoalbuitiiiiA 

Proteina de la dara de huevo 

Caseina 

Proteiiia de Ja ledie 

Femtina 

Reserva de hierro eii e| bazo 

Proteina« de transporte: 

Hemogkibina 

IVansporta O 2 en la sangre de los 
vertebrados 

Mioglobitia 

Transporta O 2 en el musculo 

Seroalbdnima 

Transporta iddos grasos en 

U fiangre 

Lipoprotei na 

Transporta l/pidos en 
ia sangre 

Proiefnas contr^tjie«: 

Miosina 

FiJaiuentos estadonarios en las 
mjofibriUa« 

Dineina 

Cilios y flajelos 

Protefna« protectoras cn la 
sangre de los vertebrados: 

Anticueipos 

Fonnaii complejo« con protemas extranas 

Fibriikogeno 

Precursor de la fibrhka en !a coagulacion 
sangtu'nea 

Trombina 

Componeiite del iiiecanisnio de coagulacion 

Toicmas: 

Toxina đift^rica 

Toxina bacteriana 

Venenos de serpiente 

Enzima« que Jiidrolizan los fostogliceridos 

Gosipina 

Proteina tdxica de la semiJla de aJgod6n 

Hormona«; 

Insulina 

Regula el inetabollstno de la glucosa 

Hormona adrenooorticotropica 

Regula la sintesi« de corticoesteroide« 

Hormona del credmiento 

E^timula el creciinjeuto de los huesos 

Proteina« estnicttirales: 

Proteina« de reoubrimlento 

vi ral 

Cubierta atrededor del croitiosoma 

GLucoprotej'na« 

Recubriiiuentos celulares y parede« 

or-Quetaiina 

Piel plumas una« pezuiias 

Col^eno 

Tejido conectivo fibroso (tendones, carilago) 

Blastina 

Tejido conectivo elastico {ligaiuentos) 

M o copto tei'ii as 

Seeredones luucosas, tluido smovial 
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Tabla A.7: Clasificacion de las proteinas conjugadas 


Proteina Conjugada 

Grupo Pro«t4tico 

Nuclčoprt9Ujrta 

Actdo nucldco 

Ljpoprot«£na 

Lfpido 

GBcoprotcina 

OUgo^acarido 

Hemoprot«fna 

Hierro 

FUvoprot^tna 

Nucleotido de flaviaa 

M«talo proteina 

Metal 


Laa proteinas fibrosas son insolubles en agua y en soluciones salinas 
diluidas, fisicamente son muy resistentes y constituyen los elemehtos 
estructurales basicos del tejido conjuntivo de los antmales superiores. 
Ejemplos de esta clase đe proteinas son el colageno, )a a—queratina y 
la elastina. 

Las proteinas globulares por regla general son solubles en agua 
y tienen una funcidn activa dentro de la celula. Todas las enzimas 
son proteinas globulares, tambien los anticuerpos, algunas hormonas y 
muchas proteinas de transporte como la hemoglobina. 

Dependiendo de su composicion, las proteinas se dividen en sim- 
ples y conjugadas. Las simples son aquellas que por hidrolisis pro- 
ducen solamente amino^idos y contienen generalmente 50% de car- 
bono, 23% de oxigeno, 7% de hidrogeno, 16% de nitrogeno y de 0 a 
3% de azufre. Las conjugadas son aquellas que por hidrolisis producen 
no solamente aminoacidos, šino tambien algunos componente organicos 
o inorganicos. La porcion no aminoacida de la proteina conjugada se 
denomina grupo prostetico. De acuerdo a la naturaleza quimica de este 
grupo las proteinas conjugadas se clasifican en los seis grupos que se 
muestran en la Tabla A.7 (Palmer, 1991). 

Todas las proteinas que se conocen tienen funciones difereutes den¬ 
tro de la celula y estan constituidas por uuicamente 20 tipos de aminoa¬ 
cidos, lo que sugiere que la fuiicion de cada una de ellas puede estar de- 
terminađa por la secuencia đe aminoacidos de su cadena polipeptidica. 
En consecuencia es importante conocer la estructura de los aminoacidos 
que las constituyeii. 
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H 

I 

R-C-COOH 

I 

NH^ 


Figura A.4: Formula de la estvuctura general de los aminoacidos 
encontrados en las protemas 

Aminoacidos 

La Figura A.4 muestra la estructura general de los 20 aminoacidos que 
se encuentran en las protemas. Todos ellos tienen un grupo carboxilo 
libre y un grupo amino libre, excepto la probna. Todos los aminoacidos 
encontrados en las protemas son a— aminoacidos, puesto que el grupo 
amino esta sobre el atomo de carbono a. Los aminoacidos se caracteri- 
zan ademas por una cadena lateral o grupo R sustituido en su carbono 
a. 

Los a— aminoacidos se han clasificado en base a la polaridad de sus 
grupos R. De acuerdo a esta clasificacion existen dos clases principales 
de aminoacidos: con grupos R no polares y con grupos R polares. 

Aminoacidos con grupos R no polares: Un grupo no potar e; 
enteramente covalente y es hiđrofobico, es decir, es relativamente in 
soluble en soluciones acuosas y soluble en solventes organicos com« 
el hexano. Los aminoacidos no polares o hidrofobicos son: alanina 
leucina, isoleucina, valina, prolina, fenilalanina, triptofano y metionina 
Los grupos R de los primeros cinco son hidrocarburos alifaticos, el grup' 
R del ultimo contiene azufre y los dos restantes contienen un anill 
aromatico dentro del grupo R. 

Aminoacidos con grupos R polares: Un grupo R polar tien 
caracter ionico y es hidrofilico, es mas soluble en agua que un n 
polar debido a que en soluciones acuosas su estructura puede ser e 
tabilizada por pueutes de hidrogeno. Los grupos polares pueden s< 
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neutros, basicos o acidos. 

1. Polares sin carga : En este grupo se encueutran los aminoacidos; 
serina, treonina y tirosina que deben su polaridad a sus grupos 
hidroxilo; la asparagina y la glutamina cuya polaridad proviene 
de sus grupos amidicos; la cisterna cuya polaridad proviene de la 
presencia de un grupo sulfhidrilo y finalmente la glicocola, que 
en muchos casos se considera como no polar. Dentro de estos 
aminoacidos, la cisterna y la tirosina son los que presentan una 
polaridad mas marcada. 

2. Polares con carga positiva (basicos): En este grupo se encuentran 
los aminoacidos que poseen carga neta positiva a pH 7. Todos 
ellos tienen seis atomos de carbono y son: lisina, arginina e bis¬ 
ti dina. La histidina presenta un grupo funcional imidazol y posee 
propiedades Umites. A pH 6 m^ del 50% de las moleculas de 
histidina poseen un grupo R cargado positivamente, pero a pH 7 
menos del 10% de eilas poseen carga positiva. 

3. Polares con carga negativa (acidos): Los aminoacidos que pre¬ 
sentan carga neta negativa a pH 7 son los acidos aspartico y 

* glutamico. Presentan carga negativa debido a que cada uno de 
ellos posee en el grupo R un segundo grupo carboxilo que se en- 
cuentra completamente ionizado y, por lo tanto, cargado negati- 
vamente. 

Propiedades acido-basicas de los aminoacidos. En gran medida 
la comprension del comportamiento de las protemas esta basada en el 
conocimiento de las propiedades acido-base de los aminoacidos que la 
constituyen. 

Los aminoacidos tanto en forma cristalina como en solucion, presen¬ 
tan una estructura ionizada que genera considerables momentos dipo- 
lares. Esto se traduce en altas constantes dielectricas y altos puntos de 
fusion. En la Figura A.5 se muestran las formas: no ionizada y de ion 
hibrido de los aminoacidos. 

El comportamiento acido-base de los aminoacidos se formula en 
terminos de la teoria de Br6nsted-Lowry. De acuerdo con esta teon'a, 
cuando un aminoacido en forma de ion hibrido cristalizado se disuelve 
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H 

1 

R—C—COOH 

NHi 


H 

1 

R —c— coo 

NHs 


Figura A.5: Formas de un aminoacido: a) no disociada b) de ion 
hibrido. 

en agua, puede actuar como un acido {donador de protones) o como 
una base (aceptor de electrones). Por ejemplo, si se disuelve alanina en 
agua esta puede actuar en alguna de las siguientes formas (Lehninger, 
1989): 

como acido; 

H3N-*-CH{CH3)C00~ ^ H+A H2NCH{CH]3C00- 

como base: 

H+ + H3N-^CBiCH3)COO- ^ H3N+CH{CH3)COOH 

las sustancias que poseen esta propiedad son anfćteras y se denominan 
anfolitos. 

Niveles Estructurales de ta Proteina 

Comiinmente se emplean cuatro terminos para designar los diferente: 
niveles estructurales de la proteina: estructura primaria, estructun 
secundaria, estructura terciaria y estructura cuaternaria. 

Estructura Primaria. Los atninoacidos que formati las proteinas, S' 
encuentran uniđos entre si fortnando las Ilamadas cadenas peptidicas 
La estructura primaria como se niuestra en la Figura A.6 a), es la se 
cuencia de aminoacidos que forma el esque!eto covalente de dichas ca 
denas. Un enlace peptidico une el grupo a~carboxiio de un aminoacid 
con el grupo a—amino de el siguieiite aminoacido de la cadena. Est 
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Estnictuf* McvMfvt«: hM»ylHniiw 



Figura A.6: Niveles estructurales de la proteina; a) Estructura pri¬ 
mana b) Estructura secundaria c) Estructura terciaria d) Estructura 
cuaternarla. 
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es un enlace covalente altamente estable en el cual el grupo imino (- 
NH-) del enlace no posee tendencia significativa a ionizarse o a captar 
protones en el intervalo de pH entre 0 y 14 y el enlace C-N (que posee 
40% de caracter de enlace covalente doble) del enlace peptidico es rela- 
tivamente rigido y no puede girar libremente. Cuando dos aminoacidos 
se unen por medio de este enlace se pierde una molecula de agua, por 
lo que se comunmente se diče que solo se unen los residuos. En esta 
estructura los grupos R quedan fuera de la cadena y cada cadena pre- 
senta en un extremo un grupo a—amiiio libre y en el otro extremo un 
grupo carboxilo libre. 

£xiste una amplia evidencia experimental que indica que el enlace 
peptidico es el unico enlace covalente que existe entre los aminoacidos 
que forman la cadena. Sin embargo, puede presentarse otro tipo de 
enlace covalente que es el enlace disulfuro de la cisteina. Este actvia en 
algunas proteinas como enlace transversal entre dos cadenas polipep- 
ti'dicas separadas o entre curvaturas de una misma cadena. 

Estructura Secundaria; La estructura secundaria de una proteina 
(Figura A.6 b) se refiere al ordenamiento regular y periodico que pre- 
senta al menos parte de una cadena polipeptidica a lo largo de una 
direccion, el cual es estabilizado por puentes de hidrogeno entre los gru¬ 
pos R de la misma cadena, La estructura secundaria es caracten'stica 
en las proteinas fibrosas. La direccionalidad del ordenamiento se pierde 
con la presencia de ciertos aminoacidos en este arreglo regular y se pasa 
a otro nivel estructural. 


Estructura Terciaria: El hecho de que existen aminoacidos que 
pueden ocasionar el cambio de direccion de la cadena, conduce a que 
exista un gran numero de diferentes postbles estructuras de la ca¬ 
dena originadas por la libre rotacion alrededor de los enlaces en ese 
punto de doblamiento. Sin embargo, se ha encontrado que cada cadena 
polipeptidica tiene solamente una forma caracten'stica de doblamiento 
en esos puntos, a este arreglo especifico se le Hama estructura terciaria. 
Este tipo de estructura es estabilizada por los enlaces que se presentan 
entre los residuos amino^idos de diferentes partes de la cadena. Debe 
notarse que debido al giro de la cadena peptidica, dos aminoacidos que 
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esten muy separados entre si en la estructura primaria, pueden quedar 
espacialmente juntos en la estructura terciaria. 

Ostructura Cuatemaria: La estructura cuaternaria se refiere a la 
estructura tridimensional completa de una proteina. Esto es, la forma 
en que se disponen en el espacio las cadenas polipeptidicas individua- 
les de una proteina que posee mas de una cadena. La mayoria de 
las proteinas grandes^ ya sean globulares o fibrosas poseen dos o mas 
cadenas polipeptidicas. 

Conformacion: A la estructura combinada secundaria, terciaria y 
cuaternaria de una proteina se le Hama conformacion. Las cadenas 
polipeptidicas de una proteina poseen solamente una conformacion en 
condičiones normales de temperatura y pH. Se denomina conformacion 
nativa y ^ la que le confiere actividad biologica y estabilidad a la 
proteina. 

Las proteinas mantienen su actividad biologica solo en un estrecho 
rango de temperatura y pH. Cuando las proteinas globulares se expo- 
nen a pH extremos o a altas temperaturas pierden su conformafcion 
y consecuentemente su actividad. En estas condiciones se diče que la 
proteina esta desnaturalizada, siendo el efecto mas visible de esto un 
đescenso en su solubilidad. Se ha encontrado que la đesnaturalizacion 
no afecta los enlaces covalentes de la secuencia peptidica (estructura 
primaria), y que es posible que la proteina recupere su conformacion 
nativa mediante un proceso Ilamado renaturalizacion. Ese hecho sugie- 
re que la secuencia de aminoacidos đe la cadena polipeptidica contiene 
la informacion necesaria para especificar su conformacion nativa. 

Enlaces que Mantienen la Estructura de la Proteina 

Debido a los aminoacidos que conforman las proteinas, estas presentan 
caracteristicas anfotericas, de tal manera que en su superficie existen 
regiones cargadas positivamente, negativamente, regiones neutras y re- 
giones no polares. Por lo tanto las interacciones que mantienen la 
conformacion de la proteina son diversas y complejas, entre estas se 
encuentran: enjaces covalentes (simples y dobles), interacciones elec- 
trostaticas, efectos đipolares (puentes de hidiogeno), inteiacciones de 
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van der Waals e interacciones hidrofobicas. Las caracteristicas mas 
importantes de estas interacciones son las siguientes; 

Enlaces Covalentes. Cuando un par de electrones es compartido 
por dos atomos se forma un eniace covalente, en este enlace cada atomo 
aporta un electron. La distribucion de los electrones entre los atomos 
produce una fuerza neta de atraccion electrostatica que mantiene unldos 
a los atomos y les proporciona una gran estabilidad. Por otra parte, 
el enlace covalente permite que los atomos unidos por el puedan girar 
libremente en torno al enlace. La distancia entre los atomos que estan 
involucrados en este enlace es de 2 a 4 A (Angstroms). Si dos atomos 
comparten dos pares de electrones entre ellos entonces se forma un 
enlace covalente doble. En este caso, la fuerza electrostatica es mucho 
mayor, la distancia es menor y el enlace es mucho mas rigido, to que 
ocasiona que las moleculas no puedan rotar alrededor del enlace. 

Por lo antes mencionado puede esperarse que la estructura primaria 
de la proteina, la cual esta constituida de residuos de aminoacidos 
unidos entre si por enlaces covalentes peptidicos, sea bastante estable. 
Otros enlaces covalentes que se presentan son los enlaces disulfuro (- 
S-S-) de la čistina, estos estan involucrados en el mantenimiento de la 
estructura terciaria de la proteina. 

Interacciones Electrostaticas. Otro mecanismo que contribuye a 
la estabilidad de las moleculas de proteina, son las interacciones elec^ 
trostaticas que se presentan entre los grupos cargados đe estas. La in- 
teraccion electrostatica ocurre entre pares de grupos en el mismo medio. 
La fuerza (P) entre dos grupos (A y B) en una solucion diluida esta 
dada por la Ley de Coulomb: 

£)r= 

donde Za y Zb son los numeros de unidades de carga acarreados 
por el grupo A y B respectivamente, e es la carga electrica del electron, 
r es la distancia entre los grupos y D es la constante dielectrica del 
medio . 

Las estructuras terciaria y cuaternaria de la protema pueden involu- 
crar interacciones electrostaticas entre aminoacidos con grupos R que 
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tengan cargas opuestas, por ejemplo entre lisina y acido glutamico. Sin 
embargo, cabe mencionar que en un medio acuoso un grupo cargado 
establece enlaces con el agua m^ facilmente que con cualquier otro 
grupo cargado de la proteina. 


Efectos Dipolares Bn la formacion de enlaces covalentes ocurre con 
frecuencia que el par de electrones no esta igualmente compartido entre 
los dos atomos, šino que los electrones pueden aaociarse m^ con uno 
de ellos que con el otro, produciendose asi una distribuclon asimetrica 
de carga entre los atomos Ilamada efecto dipolar. Bste efecto origina 
que el atomo con mayor densidad electronica tenga una carga parcial 
negativa y pueda formar enlaces electrostaticos debiles con otro atomo 
que tenga una carga parcial positiva. BI enlace mas importante de este 
tipo e$ el enlace de hidrogeno o puente de hidrogeno, el cual $e forma 
entre atomos de oxigeno (carga parcial negativa) de un grupo, y atomos 
de hidrogeno (carga parcial positiva) en el otro. La distancia a la cual 
ocurren este tipo de enlaces esta entre 1.5 y 5 A°. 

Los enlaces de hidrogeno son relativamente debiles comparados con 
los covalentes. Los enlaces de hidrogeno en agua liquida poseen una 
energia de enlace de aproximadamente 4.5 Kcal/mol, mientras que los 
enlaces covalentes H-O de la misma poseen una energia de enlace de 
110 Kcal/mol. En contraparte a su baja energia de enlace, el puente de 
hidrogeno presenta un efecto coligativo, oceisionando que se intensifique 
la fuerza de atraccion entre las moleculas de agua. Debido a este efecto 
las moleculas de agua presentan una alta estabilidad ya que todas ellas 
se unen por puentes de hidrogeno. Cuando la proteina se encuentra 
en solucion acuosa se pueden establecer enlaces de hidrogeno entre los 
diferentes peptidos de esta y el medio, asi como tambien entre los dife- 
rentes residuos aminoacidos de una misma cadena, lo cual contribuye 
a incrementar la estabilidad de las estructuras secundaria, terciaria y 
cuaternaria de la proteina. 


Enlaces de van der Waal$. Hay muclias moleculas que tienen un 
momento dipolar electrico permanente, en particular, como ya se dijo 
antes, la molepula de agua. Una molecula polar es capaz de atraer a 
otras moleculas que iiormalmeiite no presentan momento dipolar. El 
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campo electrico de la molecula poiar produce una distribucion asime- 
trica de densidad de cargas en ta otra molecula, de tai manera que se 
crea un dipolo inducido en el mismo sentido ai de aquella. E1 resultado 
es una fuerza de atraccion entre ellas. Los enlaces que resultan de estos 
efectos dipolares son llamados enlaces de van der Waals. Estos enlaces 
juegan un importante papel en el tipo de estructura tridimensional que 
ađopta la protema. Son mu eho m^ debi les que los enlaces covalentes 
y de ellos depende adem^, la tension superficial, los cambios de fase, 
la adherencia, la cohesion y la viseosidad. Su radio de accićn va de 10 
a 1000 M. 


Enlaces no polares o Hidrofobicos Los enlaces hidrofobicos se 
realizan estre especies no polares y se explican mejor en el marco de 
los sistemas protema-solvente. Las moleculas de agua se unen entre si 
por medio de enlaces de hidrogeno y son muy estables. Consecuente- 
mente, la estructura mas estable para una protema en solucion acuosa 
sera aquelia que posibilite la formacion del mayor numero de enlaces 
de hidrogeno entre esta y el medio acuoso que la rodea. Ahora bien, 
los aminoacidos que presentan grupos R no polares (hidrofobicos) no 
pueden establecer puentes de hidrogeno con el agua y con frecuencia 
forman regiones hidrofobicas constituidas por varios amino^idos no po- 
lares, las cuales normalmente se encuentran en el interior de la estruc¬ 
tura proteica. Esto hace que este tipo de enlaces sea muy importeinte 
en la estabilidad de la estructura terciaria de la protema. 


A.3.2 Carbohidratos 

Los carbohidratos o sacaridos son compuestos que se encuentran en to- 
dos los seres vivos. Los carbohidratos se dividen en: monosacaridos, 
đisacaridos, oligosacacridos y pol i sacaridos. Fuiicionan como elemen- 
tos estrueturales y en particular los polisacaridos funcionan como al- 
macenes de combustible. La formula general de los carbohidratos es 
{CH20)ni con n > 3. 
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Figura A.7: Estructura quimica de la D- glucosa 



Figura A.8; Estructura quiniica de; a) Ribosa b) Desoxirribosa 
Monosacaridos: D- glucosa 

Los monosacaridos o azucares simples son los carbohidratos mas pe- 
quenos y contienen de tres a nueve carbonos. Los monosacaridos de 
tres carbonos son Ilamados triosas, los de cinco pentosas y los de seis 
carbonos se denominan hexosas. En ta Tabla A.8 se presentan los mo¬ 
nosacaridos mas comunmente eiicontrados en la naturaleza. 

Uno de los monosacaridos m^ importantes es la D- glucosa. La 
D-glucosa puede existir en dos formas isomericas diferentes: a— D- 
glucosa y la D- glucosa. En solucion la D- glucosa se presenta 
comunmente con una estructura en forma de anillo como la que se 
muestra en la Figura A.7. 

Otro monosacarido de interes es el aziicar de cinco carbonos Ilamado 
D- Ribosa (Figura A.8), debido a que es el principal componente de los 
acidos nucleicos tanto en su forma natura) como oxidada (desoxiribosa). 

Un derivado importante de los monosacaridos es et acido N - aceiil- 
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Tabla A ,8; 

Monosacaridos presentes 

en los sistemas biologicos 



Aldosas 


Cetosas 

ClAse 


đerivadas de aldeliido 

derivadas de ketoaas 

Triosa 


CHO 


CH 2 OH 

(tres carboiios) 


1 

HCOH 

1 


1 

C = 0 

1 



1 

CH 2 OH 


1 

CH 2 OH 



Đ-G licerolddudo 


Dihiro^taoctona 

Pentosa 


CHO 


CH 2 OH 

(cinco carbonos) 


1 

HCOH 

1 


1 

C =s 0 

1 



1 

HCOH 

I 


1 

HCOH 

1 



1 

HCOH 

i 


1 

HCOH 

t 



1 

CH 2 OH 


\ 

CH 7 OH 



D-Ribosa 


£>-RjbuloGa 

He3Coaa 

OHO 

CHO 

CHO 

CH 2 OH 

(e«ut carbano«) 

HCOH 

1 

HOCH 

\ 

HCOH 

1 

a 


1 

HOCH 

I 

HOCH 

1 

HOCH 

1 

HOCH 


1 

HCOH 

1 

1 

HCOH 

1 

HOCH 

1 

j 

HCOH 

1 


1 

HCOH 

1 

1 

HCOH 

\ 

1 

HCOH 

1 

1 

HCOH 

\ 


1 

CM 2 OH 

1 

CH 2 OH 

1 

CH 2 OH 

1 

CH 2 OH 


D-G]uCO£A 

D-Maiiosa 

D-Galactosa 

D-Pructuosa 
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murdmico que es la unidad estructural mas importante det esqueleto 
polisacariđo de las paređes celulares bacterianas. Esta constituido por 
el aminoazucar N - acetil-D-glucos^lmina unido mediante enlace ester 
al acido D-l^tico. 

Los monosacaridos pueden unirse entre si' mediante enlaces Hama- 
dos glucosidicos. Mediante este tipo de enlaces los monosacaridos dan 
origen a los disacaridos, trisacariđos y, en forma general a polisacariđos. 
Los enlaces glucosidicos m^ comunes son: el a(l —*4), el ^{\ —^4) y 
el 0(1 —> 6) 


Polisacariđos 

En ia smtesis de la mayon'a de los polisacariđos como el almidon, la 
celulosa y el glucogeno, interviene el monosacarido D-glucosa. 

El almidon es la forma principal de almacenamiento de energi'a 
en muchas plantas, se encuentra en dos formas; ta a— amilasa y la 
amilopectina. La a— amilasa son cadenas largas no ramificadas del 
monosacarido D* glucosa, unidas entre si por enlaces a(l —* 4) glu- 
cosidicos. La amilopectina forma cadenas ramificadas constitui'das por 
unidades de D- glucosa unidas entre si por enlaces a(l —¥ 4) glu¬ 
cosidicos, excepto en los puntos de ramificacion donde el enlace que 
se presenta es a(l —> 6) glucosi'dico. 

La celulosa es componente estructural de las paredes celulares y 
es el polisacariđo mib abunđante en el reino vegetal. Es el principal 
componente de la madera y el algodon. La celulosa es un polimero 
lineat de la D- glucosa que posee enlaces ^(1 —» 4) glucosidicos. 

El glucogeno, parecido al almidon en estructura, es el principal 
polisacariđo de reserva de las celulas animales. Se encuentra en canti- 
dades importantes en el hi'gado (10% de su peso humedo). En las celulas 
hepaticas el glucogeno aparece en forma de granulos. Se presenta en 
forma de cadenas mucho mas ramificadas que las de la amilopectina. 
Tambien es un polisacariđo de la D- glucosa con enlaces a(l —> 4) 
glucosidicos y‘en los puntos de ramificacion los enlaces son q;(1 —»6) 
glucosidicos. 
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Tabla A.9: Clasificacion de los h'pidos 


Upo d« b'pido 

Ejsqueki;o 

CotnpL^os (saponificabicfi) 

- Acil^oćridos 

- GLlcerijia 

- Fosfoglic^doa 

- 3 fosfato de glicerUo 

- EsJingol/pidos 

- BsfiDgosijia 

- Ceras 

* ALcoholes uo polares de 

Simptes (iii^poiii5c&bl«s) 

- Terpeno« 

- E^teroides 

- ProfitragJAndtiiAfi 

cl«vado peso luolecular 


A.3.3 liipidos 

Los Hpidos son moleculas biologicas practicamente insolubles en el agua 
y pueden extraerse de sus fuentes mediante solventes no polares como el 
benceno, el cloroformo y el eter. Debido a esta caracteristica los h'pidos 
se encuentran presentes en fases biologicas no acuosas. Desempenan 
importantes funcioues biologicas como: 

a) Componentes estructurales de las membranas. 

b) Formas de transporte y almacenamiento del combustible catabo- 

lico 

c) Componentes de la superficie celular relacionados con el recono- 
cimiento de las celulas, la especificidad de especie y la inmunidad de 
los tejidos. 

Dentro de las lipidos se encuentran las hormonas y las vitamina^ 
que son sustancias que presentan una alta actividad biologica, asi comc 
tambien las grasas, las cuales sirven como almaceiies de combustible 
Los h'pidos adeinas se presentan formando parte de molecultis mas com 
plejas como las lipoprotei'nas y los glucoh'pidos. 

Los h'pidos se clasifican, de acuerdo a su estructura, en h'pidos com 
plejos y lipidos simples (Tabla A.9). Los primeros se caracteriza] 
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CH, — ( CH* 


). - c; 


^OH 


Figura A.9: Formula general de los acidos grasos saturados 

porque contienen acidos grasos como componentes y tambieu reciben 
el nombre de lipidos saponificables porque pueden producir jabones al 
reaccionar con alcalis. Los segundos no contienen acidos grasos en su 
estructura y por lo tanto son no saponificables. 

Acidos Grasos 

Los ^idos grasos se encuentran en grandes cantidades en los sistemas 
biologicos como componentes de los lipidos complejos. Los acidos grasos 
abundantes encontrados en las plantas y en los animales poseen un 
numero par de atomos de carbono, las cadenas hldrocarbonadas tienen 
entre 14 y 22 atomos de carbono. 

Dependiendo de su cadena hidoc^^rbonada, los acidos grasos pueden 
ser saturados o insaturados. La Figura A.9 muestra la formula general 
de los acidos grasos saturados. Un acido graso insaturado se forma 
cuando se reemplaza un enlace saturado {—C — C~) por un enlace 
doble {—C — C—). Entre los acidos grasos saturados comunes se 
encuentran el acido palmi'tico {C\^) y el acido estearico (Cia)! y entre 
los insaturados esta el acido oleico (Cis). 

Los acidos grasos saturados e insaturados difieren en sus configu- 
raciones estructurales. Los acidos grasos saturados presentan cadenas 
hldrocarbonadas que pueden existir en un numero infinito de conforma- 
ciones debido a que los enlaces simples que unen los atomos de carbono 
pueden girar libremente. La forma de cadena extendida que adopta 
este tipo de ^idos grasos es la de mi ni ma energi'a. Este no es el caso de 
los acidos grasos insaturados. En este tipo de acidos, los sitios donde se 
unen los atomos de carbono por medio de un enlace doble presentan un 
doblamiento rigido en la cadena, lo que provoca que la cadena hidrocar- 
bonada solo presente dos tipos de configuraciones en sus enlaces dobles: 
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la configuracion cis y la configuracion trans. 

Monocapas, bicapas y micelas lipfdicas: Los lipidos son btomo- 
leculas practicamente insolubles en el agua, esto se debe a que su larga 
cadena hidrocarbonađa no es soluble en soluciones acuosas, sin embargo 
el grupo carboxilo que presentan es hidrofi'lico. Debido a lo anterior, 
cuando un lipido polar (por ejemplo un fosfoglicerido) es colocado en 
una interfase aire - agua, o en agua, las cabezas polares y las colas 
hidrofoficas dan lugar a diversos arreglos (Figura A.10). 

En la Figura A. 10a se observa coino se forman en agua los agrega- 
dos Ilamados micelas. En este tipo de estructuras las colas hidrocar- 
bonadas se orientan en forma opuesta al medio acuoso y forman una 
fase hidrofobica interna, mientras que las cabezas polares (hidrofflicas) 
estan expuesteis en la superficie. Los fosfogliceridos forman tambien bi¬ 
capas para separar dos compartimentos acuosos, como se muestraen la 
Figura A.lOb. En la Interfase aire - agua (Figura A.10c) se forma una 
monocapa con el grupo polar hidratado y la cola orientada hacia el aire. 
Los liposomas (Figura A.lOd) son estructuras vesiculares formadas por 
bicapas completamente cerradas, que se forman por exposici6n de sus- 
pensiones de fosfogliceridos en agua con oscilaclon sonica. Este tipo de 
sistemas de bicapas tienen algunas propiedades fisicas sjmilares a las de 
las membranas protoplasmaticas y son objeto de estudio como modelos 
de membranas naturales. 

Lfpidos Simples 

Los lipidos sencillos no contienen acidos grasos como componentes es- 
tructurales, aparecen en las celulas y en los tejidos en cantidades me- 
nores que los lipidos complejos y algunos de ellos tienen una intensa 
actividađ biologicas. Hay dos clases de lipidos sencillos; los terpenos y 
los esteroides. Dentro de los primeros se encuentran algunas vitaminas 
y dentro de los segundos algunas hormonas. Tanto las vitaminas como 
las hormonas son muy importantes en el funcionamiento norma! đe la 
celula y son requeridas por esta en cantidades niuy pequenas. 

Los esteroides soii lipidos que presentan una estructura basica gene¬ 
ral que se muestra en la Figura A. 1 la. Todos los esteroides se originan 
del escualeno (Figura A.HIj). Dentro de estos .se eiicueiitran las hor- 
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Figura A. 10: Sistemas estables fosfoglicerido'agua. a) Micelas formadas 
en el agua. b) Bicapa de fosfoglicerido que separa dos compartimentos 
acuosos. c) Monocapa en la interfase aire-agua d) Seccion transversal 
de un liposoma. 
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Figura A.11: Estructura de algunos esteroides: a) Estructura basic 
general b) Estructura del escualeno c) Estructura del colesterol 
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monas, las cuales son controladores extreniadameiite poteiites de las ve- 
locidades đe reaccidn en los sistetnas bioldgicos. Las hormonas pueden 
ser efectivas a niveles de 10“*® M en tejidos humanos, E1 colesterol 
(Figura A.llc) es un esteroide muy importante, es el precursor de mu- 
chos otros esteroides dentro de los cuales se incluyen: los androgenos 
( hormonas sexuales masculinas), los estrogenos (hormonas sexuales 
femeninas), la progesterona y las hormonas adrenocorticales. 

Sistemas de Lipoprotemas 

Los sistemas de lipoprotemas son sistemas que se forman de la aso* 
ciacidn de lipidos y protemas especificas, en los cuales se fusionan 
las propiedades fi'sicas de las dos biomoleculas. Los principales tipos 
de lipoprotei'nas son: lipoprotei'nas de transporte y sistemais de mem- 
branas. En estos sistemas los lipidos y las proteinas se mantienen unidos 
mediante enlaces hidrofobicos que se establecen entre las componentes 
no polares de estas biomoleculas. 

Los sistemas de membranas pueden llegar a constituir hasta el 80% 
de la masa celular seca total en algunas celulas eucarioticas. 

El modelo mas usado de la estructura de membrana es el mode- 
lo del mozaico fluido de S.J. Singer y G. L. Nicolson. Este modelo 
establece que los fosfoHpidos de las membranas se hallan ordenados 
en bicapas formando una matriz fluida de cristales h'quidos y postula 
que las protemas de la membrana son globulares. Este modelo explica 
satisfactoriamente muchas de las propiedades y caracteristicas de las 
membranas, en particular su alta resistencia electrica y su relativa im- 
permeabiliđad respecto de moleculas muy polares. 

Las lipoprotemas de transporte son complejos caracten'sticos del 
plasma sangumeo. Este tipo de lipoprotemas transportan lipidos in- 
solubles en agua entre los diferentes organos por medio de la sangre, 
en forma đe particulas muy pequenas cuyo diametro y peso permanece 
constante. 

A.3.4 Acidos Nucleicos 

Los acidos nucleicos son macromoleculas en forma de cadena cuya 
funcidn esencial es el almaceiiamiento y I a transfeiencia de la iiifor- 
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Figura A.12: Estructura general de los nucleotidos: a) Ribonucleotido 
b) De 80 xirribonucleotido 

macion genetica. Soii componentes fundamentales de la celula y cons- 
tituyen entre el 5 y el 15% de su peso seco. Existen đos tipos de ^idos 
nucleicos: el acido desoxirribonucleico (DNA) y el acido ribouucleico 
(RNA). 

A1 igual que los aminoacidos son los componentes estructurales de 
las protemas, los nucleotidos son los componentes estructurales de los 
acidos nucleicos. 

Nucleotidos 

Las unidades estructurales del DNA se denominan desoxirribonucle6ti- 
dos y las del RNA se llamau ribonucleotidos, Como puede observarse en 
la Figura A. 12, cada nucleotldo esta constituido por tres componentes; 
una base nitrogenada heterociclica que es un derivado de purina o de 
pirimidina; una pentosa y, una molecula de acido fosforico. 

El nombre de desoxirribonucleotidos deriva de que la base esta unida 
a la pentosa S~desoxi-D-ribosa (Figura A. 12). Las diferencias qui'micas 
y fi'sicas entre đesoxirribonucleotidos radican en las diferentes bases que 
los constituyen. En los ribonucleotidos la base esta unida a la pentosa 
D~ribosa. De igual manera, la difereiicia entre los ribonucleotidos es- 
triba en la base que los conforma. 

Hay cinco bases uitrogenadas (Figura A. 13) que pueden formar 
parte de un nucleotldo; adenina, guanina, tiniina, citosina y uracilo. 
Las primeras dos son purinas y las tres restantes son pirimldinas. 

El grupo fosfato que constituye los nucleotidos (Figura A. 12) se une 
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Purina« 


Plrtmidinas 
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HN-f « >C- CH, 
0=C* l *CH 
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Figura A.13: Estructura de las bases de los nucleotidos. (1) Adenina 
(2) Guanina (3) Uracilo (4) Timina (5) Citosina 
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mediante un enlace ester al atomo de carbono 5 de la pentosa. Cuando 
el grupo fosfato de un nucleotido se separa por hidrolisis, la estructura 
residual recibe el nombre de nucleosido. 

Todos los ribonucleosidos y desoxirnbonucle6sidos aparecen en las 
celulas no solamente en forma de monofosfatos, šino tambien en forma 
de difosfatos o trifosfatos. En particular, para la adenosina se tiene el 
S’-monofosfato de adenosina (AMP), el 5’-difosfato de adenosina (ADP) 
y el 5’-trifosfato de adenosina (ATP), El ADP y el ATP son acidos rela- 
tivamente fuertes que en su disociacion produceii tres o cuatro protones 
respectivamente, producto de sus grupos fosforicos. El sistema ATP- 
ADP es el sistema principal para la transferencia de energia qui'mica 
en la celula. 

DNA 

En 1953 J. D. Watson y F. H. C. Crick postularon una estructura 
para el acido desoxirribonuc]eico. Propusieron que dicha estructura 
esta constitmda por dos cadenas helicoidales antiparalelas, cada una de 
ellas enrrollada alrededor del mismo eje. Cada cadena consiste de gru¬ 
pos fosfato di-ester unidos a residuos de 0— D~desoxirribofuranosa {D- 
desoxirribosa), por medio de enlaces 3’-5’ (Figura A.14). Propusieron 
ademas que las cadenas se mantienen unidas entre si por medio de 
puentes de hidrogeno entre las bases purinas y pirimidinas en sus for- 
mas tautomericas (Figura A.14b y Figura A.14c), mediante los pares 
de bases; adenina (purina) con timina (pirimidina) y guanina (purina) 
con citosina (pirimidina). El diametro de ia doble helice es de 20 y 
una vuelta se completa cada 34 A. Cada vuelta de la cadena consta de 
aproximadamente 10 nucleotidos. 

De la complementaridad de la union de las bases, Watson y Crick 
concluyeron que si la secuencia de bases de una cadena esta dada, en- 
tonces la secuencia de la otra cadena se determina automaticamente. 
Consecuentemente estaba planteado un mecanismo de copiado para la 
transferencia del material genetico. 

Se ha consiđerado que la estructura del DNA propuesta por Watson 
y Crick, es uno de los hechos mas sobresalientes en el campo de la cieiicia 
hasta nuestros dias. 

El desarrollo de los postulados anteriores lia conducido a lo que se ha 




Figura A.14: Esquema del Acido Desoxirriboiiuleico: a) Estructura de 
una sola cadena. b) Estructura de la doble lieMce c) Bases puriiias y 
pirimidinas uiiidas por puentes de hiclrogeiio. 
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denominado dogma central de la genetica molecular, que establece que 
la informacion genetica fluye del DNA al RNA y de este a 1a proteina. 
E1 dogma central establece tres procesos: 

• Replicacion: Es el primer proceso y es el proceso mediante el cual 
el DNA produce moleculas hijas identicas a la progenitora. 

• Transcripcion: Es el proceso mediante el cual se realiza el copiado 
del mensaje genetico contenido en el DNA al RNA mensajero. 

• Traduccion: Es el proceso que permite traducir las unidades de 
informacion genetica o codones a secuencias de aminoacidos en 
una cadena peptidica. Esta traduccion se lleva a cabo en los 
ribosomas. La traduccion del mensaje genetico da origen a la 
smtesis de proteinas. 

Replicacidn del DNA: El proceso de replicacion del DNA permite 
que la informacion genetica sea perpetuada mediante su pašo de una 
generacion a otra, El inicio de la replicacion del DNA es un proceso que 
antecede al fenomeno de la division celular y consiste en la separacion 
de las dos cadenas de DNA, mismas que actuan como moldes de dos 
cadeneis nuevas (Figura A. 15). La smtesis de las cadenas nuevas ocurre 
por la adicion de nucleotidos compleinentarios a las cadenas que sirven 
de molde. La adicion de cada nucleotido se realiza en la direccion 5' — 
3^. La replicacion del DNA produce dos dob les helices, cada una de las 
cuales tiene una cadena de la doble helice original y una cadena nueva. 
A este tipo de replicacion se le Hama replicacion semiconservativa. 

El proceso de replicacion del DNA es esenclalmente el mismo en 
todos los organismos vivos, siendo m^ comptejo en los organismos su- 
periores, 

La replicacidn completa del DNA solo ocurre durante la division 
celular, pero existen con mucha frecuencia otros momentos de la ac- 
tiviđad celular en los cuales se copia solo una parte de la informacion 
genetica. Esto sucede cuaiido se transcribe por ejemplo, el gene que 
tiene codificada la informacion para sintetizar una determinada prote¬ 


ina. 
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Figura A. 15: Replicacion semiconservativa de la molecula de DNA: 
Čada cadena de la doble helice progenitora sirve como niolde para 
generar dos cadenas hijas identicas a ella. Fuente: VVatsoii et al, 1983 

Reproducida. con el p«rmjso de W.H. Fteeman aiid Co. Copyi’jglit ©1983. Tođos los derecLios 
reservados^ 



830 


APENDICE A. MATERIAL BIOLOGICO 


La IVanscripcion del Mensaje Genetico: E1 RNA 

Los genes estructurales que almaceiian la informacion para la si'ntesis de 
protemas, se copiaran de acuerdo a la demanda de protei'nas que tenga 
el organismo. Sin embargo, el DNA no es el molde directo que se usa 
en la smtesis de protemas šino que la informacion codificada en el DNA 
se trascribe al RNA y es este el que actiia como molde para la smtesis 
proteica. Este raecanismo ha permitido explicar como la smtesis de 
protemas que se efectua en el protoplasma pnede ser controlada por el 
DNA localizado en el nucleo. 

La Figura A.16 maestra la estructura de un segmente de acido ri- 
bonucieico (RNA). Este a diferencia del DNA, esta constituido por una 
sola cadena de nucleotidos. En la figura se puede observar ademas que 
la pentosa que forma parte del esqueleto de la cadena es una ribosa, 

La informacion genetica codificada en el DNA en su secuencia de 
nucleotidos, se trascribe a una molecula intermediaria que puede mo- 
verse en el citopl<isma: el mRNA o mensajero, El proceso por el cual 
se lleva a 'cabo esta transcripcion se muestra en la Figura A.17. 

Las bases que constituyen la cadena de mRNA son dos puri nas: 
adenina y guanina y dos pirimidinas: citosina y uracilo. Es importante 
hacer notar que existe una base en el RNA que no aparece en la cadena 
de DNA. Elsta base es el uracilo (U), el cual es quimicamente muy 
similar a la timina y en el apareamiento de bases para la smtesis del 
RNA ocupa el lugar de esta. Esto es, cuando en la cćLdena de DNA 
aparece una adenina en la cadena de RNA se agrega un uracilo. 

El proceso de transcripcion se realiza observando las siguientes dos 
reglas: siempre ocurre, al igual que la replicacion del DNA, en la di- 
receion 5' ^ 3' y solamente una de las cadenas del DNA es copiada en 
una molecula de RNA mensajero en un tiempo dado. 

El orden en el cual aparecen los nucletidos en la cadena de mRNA 
sintetizada, indica el orden o secuencia de los aminoacidos en la ca¬ 
dena peptidica. La informacion para la smtesis de un aminoacido esta 
codificada en tres nucleotidos. A este grupo de tres nucleotidos se le 
Hama codon o triplete. Ahora bien, por una parte existen solamente 
4 điferentes nucleotidos y por otra, se tiene que las protemas estan 
constituiđas por, 20 tipos de aminoacidos điferentes, Por lo tanto e- 
xisten 64 codoiies (permutaciones) de tres bases cada uno para los 20 
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Figura A. 16: Estructura de un segmente de addo ribonucleico RNA 


Caderas 



Figura A. 17: Transcripcion de] mensaje genetico por medio de ia 
smtesis de ima cadena de mRNA 
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Tabla A. 10: Codigo genetico 


Codon 

Anuno- 

icido 

Codon 

Amino^ 

acido 

Codon 

Amino- 

^do 

Codon 

Amino- 

^do 

TTT 

Fen 

TCT 

Sor 

TAT 

Tir 

TGT 

Cis 

TTC 

i» 

TCC 

u 

TAC 

M 

TGC 

n 

TTA 

L«u 

TCA 

ti 

TAA 

Tenn* 

TGA 

Term 

TTG 

n 

TCG 

ti 

TAG 

tt 

TGG 

Trp 

CTT 

Lcu 

CCT 

Pro 

CAT 


CGT 

Arg 

CTC 

« 

CCC 

tp 

CAC 

t] 

CGC 

it 

CTA 

1) 

CCA 

ti 

CAA 

Gln 

CGA 

it 

CTG 

IP 

CCC 

t> 

CAG 

tt 

CGG 

tt 

ATT 

lie 

ACT 

TVc 

AAT 

Asu 

AGT 

Ser 

ATC 

Vt 

AGC 

n 

AAC 

II 

AGC 

II 

ATA 

rt 

ACA 

IP 

AAA 

Lis 

AGA 

Arg 

ATG 

M«t 

ACG 

tp 

AAG 

H 

AGG 

« 

GTT 

Val 

GCT 

AU 

GAT 

Afip 

GGT 

GU 

GTA 

»1 

GCC 

rt 

GAC 

n 

GGC 

n 

GTA 

n 

GCA 

n 

GAA 

Glu 

GGA 

n 

GTG 


GCG 

tt 

GAG 

n 

GGG 

n 

Term. «« un codon do torminacidn dol motisajo 


aminoacidos, de tal manera que existen aminoacidos que son codifica' 
dos por mas de un codon. Tambien existe[i codones que actuan como 
senales de terminacićn del mensaje genetico, E1 conjunto de codones 
constituye el codigo genetico universal y se muestra en la Tabla A.10. 

En la Tabla A.11 se muestran los significados de las abreviaturas 
para los aminoacidos y para las bases nitrogenadas. 

Traduccion del Mensaje Genetico: Smtesis de Protefnas 

Gada molecula de mRNA da origen a una o vari as cadenas pepti'dicas. 
El proceso de traduccion del mensaje del mRNA se realiza en los riboso* 
mas. En este proceso intervienen adem^ otros tipos de RNA: el rRNA 
y el tRNA. El primero es un acido ribonucleico que se encuentra locali- 
zado en los ri bosom as y el šegu n do es un RNA de trasferencia (tRNA) 
que actua como adaptador en el ordenamiento lineal de los aminoacidos 
especificos conforme a la secuencia del mRNA. La Figura A. 18 muestra 
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Tabla A,ll: Especificacion de las bases y los aminoacidos 


Nucteotidos 

Ainino^idos 

G = 

GuAnin^ 

Ala = 

Alanina 

lle = 

Isoleuciiia 

A = 

AhuiliiA 

A$n = 

Asparagina 

Leu = 

Leucina 

T = 

Timina 

A«p = 

Acldo aspartjco 

Lis = 

Ljsina 

C = 

Citosina 

Arg = 

Arginma 

M«t = 

Metjoitina 



Cjs = 

Cifit«ina 

Pro = 

Proiina 



Fen = 

Feiiilalanhia 

Ser — 

Strina 



Gli = 

Gllcitia 

Tir = 

TirosLika 



Gln = 

Glutaniina 

Tte = 

Tteoiiiiia 



Glu = 

Acido glutamico 

Trp = 

IViptofajio 



His = 

His ti dina 

Val = 

Valina 


corao se realiza este proceso y la forma estructural del tRNA. Como 
puede verse en la Figura A. 18a la estructura del tRNA presenta tres 
lazos. En la parte inferior del segundo lazo se localiza un triplete deno- 
minado anticodon. Este anticodon esta formado por las tres bases com- 
plementarias <il codon especifico que aparece en la cadena de mRNA. 

La traduccion del mensaje consta de tres fases; iniciacion, elon- 
gacion y terminacion. Practicamente todas las protemas inidan con el 
codon AUG que codifica para metionina. A este triplete se le Hama 
codon de iniciacion y con frecuencia es eliminado despues de la si'ntesis. 
Una vez que se inicia la smtesis ocurre la elongacion. En este pro¬ 
ceso se van agregando sucesiva y ordenadamente (vfa los tRNA) los 
aminoacidos correspondientes a cada codon presente en la cadena de 
mRNA. La smtesis de la cadena polipeptidica ocurre en i a direccion; 
extremo amino a extremo carboxilo {COOH). La traduccion 

conciuye cuando aparece un codon de terminacion en el mRNA. En 
este momento termina la smtesis y la cadena pepti'dica es liberada. 

Los mRNA pueden ser traducidos simultaiieamente por inuchos ri- 
bosomas. Por esta razon, una sola molecula de mRNA sirve para 
generar varias copias de la misma cadena pepti'dica (Balbas y Boli'var, 
1989). 
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Figura A. 18: a). Estructura del tRNA y sintesis de una cadena 
pepti'dica. a) Estructura đe! tRNA. b) Iniciacion del proceso de sintesis. 
c) Elongacion de la cadena pepti'dica. d) Terminacion del proceso de 
sintesis. 
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DNA Recombinante: Recombinacion m vitro 

Las moleculas de DNA recombinante (rDNA) son construidas en el 
laboratorio por medio đe la ingenien'a genetica. Para llevar a cabo la 
recombinacion m vitro de una molecula de DNA, la ingenien'a genetica 
requiere de los siguientes elementos: 

1 . Un metodo que permitas romper y unir enlaces fosfodiester de 
moleculas de DNA. 

Existeii cuatro metodos para generar fragmentos de DNA: 

La digestion de la molecula de DNA coii enzimas de restriccion. 
Ruptura mecanica del DNA eii condiciones controladas. 

A partir de moleculeis de RNA. 

Smtesis quimica a partir de desoxirribonucle6tidos. 

En ingenien'a genetica el metodo mas comiin para fragmentar el 
DNA es la digestion por enzimas de restriccion, La mayoria de 
estas enzimas reconocen secuencias de bases simetricas o palin- 
đromicas en el DNA. 

2 , Una molecula de DNA capaz de autoreplicarse, y capaz de replicar 
tambien el DNA que se le haya unido. 

A este tipo de moleculas se les Hama vehi'culos moleculares de 
clonacion o vectores. Dentro de los vectores m^ usados se en- 
cuentran los pl^midos y algunos DNAs virales. Para que el vector 
de clonacion sea facil đe manejar (Balbas y Boh'var, 1989) debe 
poseer las siguientes caracten'sticas : 

Adecuada caracterizacion funcional. 

Caracterizćicion estructural completa. Esto es, debe coiiocerse 
la ubicacidn de sus geiies y su secuencia nucleotidica. 

El tamano del vector debe ser pequeno con el fin de aunientar 
la eficiencia de entrada a la celula huesped 

Preseiitar estabilidad dentro del huesped, Esto es, no debe ser 
degradado. 
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Es muy conveniente que el vector contenga genes que puedan 
usarse como marcađores para seleccionar las celulas recom- 
binantes de las silvestres. 

Presentar multiple sitios unicos de restricdon deotro đe los genes 
que se utilizan como marcađores. 

Debe ser capaz de incrementar (amplificar) su numero de copias, 
con el fin de obtener grandes cantidades del vehiculo por 
celula. 

Los vectores usados por su simplicidad y facilidad de manejo 
son los pl^midos. Los plasmidos son pequenos DNAs circulares 
que se encuentran en forma natural fuera del genoma de algunas 
celulas y que se replican autonomamente. 

3. Un proceso mediante el cual se pueda introducir la molecula đe 
rDNA a la celula receptora. 

Existen tres mecanismos mediante los cuales una molecula de 
rDNA puede ser introduciđo a la celula receptora: 

La conjugacion. 

La transfeccion. 

La transformacion. 

Un proceso muy usado en la ingenien'a geuetica es la transfor¬ 
macion. Este proceso conlleva la entrada del vector a la celula 
a traves de la pared y membrana celulares. Una vez dentro la 
molecula de rDNA puede replicarse autonomamente o recombl- 
narse con el genoma de la celula receptora. 

4. Un metodo que permita seleccionar de un gran numero de celulas 
a aqueilas que han adquirido la molecula de rDNA. 

En la Figura A.19 se preseiita un esquema de el proceso mediantt 
el cual se produce un DNA recombinaiitej mismo que a su vez da lugai 
a una celula recombinante, 

En la'Figura A.19 se observan dos caminos paralelos que se unei 
para formar la molecula recombinante. Por una par te se extrae ui 
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Figura A.19: Representacion esquematica de la clonacion molecular del 
DNA utilizando un plasmido como vector. Fuente: Watson et c/, 1983 

FUproducida coti cl perffii^ de W*H. Frecinan and Co* Copyriglit ©1983* Todos los dcrcchos 
reservados. 
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plasmido đe la celula seleccionada y se fracciona especificamente uti- 
lizando endonucleasas de restriccićn. Por otra parte, del DNA frac- 
cionado de la celula de interes, se toma el DNA que se desea insertar 
o clonar. A este DNA se le Hama DNA pasajero o ex6geno, este DNA 
se rompe de la misma manera que el pl^mido. Enseguida tanto el 
plasmido como el DNA fragmentados se ponen en contacto y ocurre 
la ^ecombin^lci6n. En este punto se obtiene una molecula de DNA re- 
combinante o (rDNA). La molecula de iDNA se introduce dentro de la 
celula huesped y ocurre la transformacion. La celula asi obtenida es una 
celula recombinante, misma que se replicara y contendra la informacion 
clonada. 


A.4 Crecimiento Celular. 

Indepenđientemente de que el producto de interes sea intracelular (poi 
ejemplo una proteina), extracelular (metaboHtos secundarios) o la ce 
lula misiria, es necesario cultivar las celulas con el fin de obtener e 
producto deseado. 

En un cultivo de celulas microbian^lS de tipo intermitente, todas la 
celulas estan sujetas a Iris mismas condiciones de temperatura (r), pH 
concentracion de sustrato (5), concentracion de oxi'geno (O), etc. E 
crecimiento celular en este tipo de cultivo depende de las condicione 
mencionadas y puede ser expresado en terminos del cambio con respect 
al tiempo de la concentracion de celulas; lo anterior puede expresar£ 
como: 


rfT 

~ = f{T,pH,S,0,...) (A. 

En la Figura A.20 se muestra un esquema del comportamiento tipii 
que sigue el crecimiento celular en un cultivo intermitente sujeto a I 
condiciones dadas por la ecuacion (A.l). En esta figura se observr 
varias fases en la curva de crecimiento. Las fases se originan por 1 
cambios que experimenta la poblacion celular debido a cambios en 
medio. 

En 1& fase lag se observa un crecimiento casi nulo de las celulas, 
tiempo que dura esta fase se interpreta como el tiempo que tardan 1 
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Figura A.20: Representacion esqueinatica del crecimiento celular en 
cultivo intermitente. a) Fase lag b) Fase exponencial c) Fase esta- 
cionaria d) Fase de declinacion o muerte 

celulas en adaptarse al medio de cultivo. Despues de esta fase se tiene 
la fase exponencial en la cual se observa un crecimiento muy rapido 
de la biomasa hasta un determinado tiempo. Se considera que en esta 
fase las celulas ya adaptadas crecen rapidamente debido a que en el 
medio encuentran todos los requerimientos nutricionales y ambientales 
para reproducirse. La fase exponencial es la de maximo crecimiento y 
la biomasa alcanza su valor mas alto; la terminacion de la misma se 
considera que sucede por la carencia de algtin nutriente o porque alguno 
de los productos que la celula secreta al medio inhibe el crecimiento 
poblacional. En la fase estacionaria el crecimiento celular cesa y la 
biomasa permanece constante. Finalmente en la fase de declinacion o 
muerte las celulas empiezetn a morir y la biomasa disminuye. En este 
momento se considera que las celulas mueren debido a que no pueden 
mantener su metabolismo o por autolisis. 

Cabe mencionar que en la segunda fase (exponencial) la celulas sin- 
tetizan compuestos que les permiten crecer (duplicarse) y mantenerse 
vivas en el medio de cultivo. A este tipo de compuestos se le Ilaman 
metabolitos primarios. En la fase estacionaria la celula excreta al medio 
productos Ilamados metabolitos secundarios, este tipo de compuestos 
no esta asociado al crecimiento celular y muchos de eilos tienen impor- 
tancia comercial. 

Cuando ei crecimiento celular en un cultivo intermitente esta limi- 
tado solo por la cantidad de sustrato inicial, la curva de crecimiento 
puede expresarse con auxilio de la ecuacion de Monod que describe la 
relacion entre la velocidad especia fica de crecimiento y la conceiitracioii 
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de sustrato, estableciendose la siguiente expresion para el crecimiento 
ceiular: 


dx 

donde; 

x: Concentracion de biomasa. [M/L^] 

<: Tiempo. [i] 

ft: Velocidad especffica de crecimiento.[f”^] 
y la ecuacion de Monod; 

donde: 


(A.2) 


(A.3 


Velocidad maxima de crecimiento. [i“^] 

5: Concentracion de sustrato limitante. [Af/L®] 

Kgi Concentracion de sustrato para fi = 0.5 fimax 

En la Figura A.21 muestra la representacion grafica de la ecuacio 
(A.3) para un caso peirticular. Puede observarse en la figura que la ! 
velocidad maxima de crecimiento (imax es el valor asintotico de la curv 
y /fa es el valor de S cuando ft = 

Con frecuencia la velocidad del crecimiento ceiular se describe < 
terminos del tiempo de doblado esto es, del tiempo en el cual la ma* 
ceiular se duplica. La expresion para /i se obtiene integranđo la ecuacit 
(A.2) de la siguiente forma: 



donde: 


X2 = 2xi 
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Figura A.21: Representacion esquematica de la variacion de la veloc 
dad especifica de crecimiento (^) con el sustrato (S). 

Xi Masa celular al tiempo t = 0 
tdi Tiempo de doblado 
para obtener: 




ln2 

td 


por lo tanto el tiempo requerido para que la masa celular se dupliqi 
esta dado por; 

ln2 , . 

td= — (A.^ 


El cultivo de las celulas se lleva a cabo en dispositivos llamad< 
biorreactores los cuales deben disenarse con ei fin de proporcionar 
estas las mejores condiciones fisicas para su desarrollo. Una vez qi 
se ha realizađo el cultivo de la celula y se tiene el producto de inter 
dentro de la celula misma o en el caldo de cultivo, el pašo siguiente es 
realizacion del mejor proceso para obtener el producto con la activide 
y pureza deseada, con el menor costo posible. Ei establecimiento t 
dicho proceso es el objetivo del estudio de las Bioseparaciones. 
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